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V˙ m3/s Volumenstrom
xi — Molanteil der Komponente i
X — Umsatz
Griechische Formelzeichen
α — molares Feedverha¨ltnis (H2/N2)
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α — molares Feedverha¨ltnis (HC/NOx)
α W/m2 K Wa¨rmeu¨bergangskoeffizient
∆ — Differenz
 — Porosita¨t
η Pa s Dynamische Viskosita¨t
ϕi — Fugazitita¨tskoeffizient Komponente i
λ — Luftzahl der motorischen Verbrennung
λS W/m K Wa¨rmeleitfa¨higkeitskoeffizient der Schu¨ttung
λF W/m K Wa¨rmeleitfa¨higkeitskoeffizient des Fluids / Gases
Λ W/m K Wa¨rmeleitfa¨higkeitskoeffizient
ζNOx — NOx-Umsatz
σNOx — N2-Selektivita¨t der NOx-Umsetzung
ρ kg/m3 Dichte
σ — freier Bindungsplatz
ηNOx = ζNOx · σNOx — spezifischer NOx-Umsatz in N2
ϑ °C Temperatur
Θ — Bedeckungsgrad
Θˆ — Gesamtzahl Bindungspla¨tze / aktive Zentren
Indizes
F Fluid
i Laufindex (Komponente)
eq Gleichgewicht
nK nach Katalysator
P Partikel / Pellet
R Reaktion, Reaktor, Rohr
S Schu¨ttung
vK vor Katalysator
W Wand
ref Referenzbedingungen
P Poison: Anwesenheit von Katalysatorgift
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EPA Environmental Protection Agency (US-Umweltbeho¨rde)
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FSI Fuel Stratified Injection
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HT Hochtempereratur
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RZA Raum-Zeit-Ausbeute
SCR Selektive katalytische Reduktion (von NOxdurch NH3)
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Zusammenfassung
Die Aufgabenstellung dieser Arbeit ist die On-Board-Reduktionsmittelherstellung zur NOx-
Emissionsminderung bei Dieselfahrzeugen durch nachmotorische Maßnahmen. Das Reduk-
tionsmittel soll dabei aus den vorhandenen Betriebsstoffen (u.a. Kraftstoff und Wasser) im
Fahrzeug
”
on-board“ hergestellt werden. Der Energiebedarf fu¨r die Herstellung soll bezo-
gen auf den Kraftstoffverbrauch nicht mehr als 3 % betragen. Die Auswahl eines geeigneten
Reduktionsmittels ist eng an die Frage gekoppelt, welches Abgasnachbehandlungsverfahren
die Einhaltung zuku¨nftiger, verscha¨rfter Grenzwerte (auch u¨ber 2010 hinaus) ermo¨glicht.
Daher werden der erreichbare NOx-Umsatz sowie die Edukt- und Produktselektivita¨t der
klassischen SCR, der SCR mit Kohlenwasserstoffen (HC-SCR) und des Speicherkatalysators
(NSC) an Hand von Literaturdaten verglichen. Das klassische SCR-Verfahren bei dem Am-
moniak als Reduktionsmittel verwendet wird besitzt bezu¨glich dieser Kenngro¨ßen das gro¨ßte
Potenzial. Somit fa¨llt die Wahl des herzustellenden Reduktionsmittels auf Ammoniak.
Obwohl anna¨hernd 100 % des weltweit erzeugten Ammoniaks durch die Haber-Bosch-Syn-
these hergestellt werden, werden auch historische Prozesse wie das Kalkstickstoffverfahren,
der Bogen- und der Serpek-Prozess bei der Auswahl des Herstellungsverfahrens beru¨cksich-
tigt. Die Auswertung der Literaturdaten zeigt, dass die Haber-Bosch-Synthese trotz des
hohen verfahrenstechnischen Aufwands die beste Umsetzungschance aufweist. Mit Ausnah-
me des Bogenprozesses scheitern die historischen Prozesse an der technischen Umsetzung.
Diskontinuierliche Betriebsweise, Handhabung hoher Temperaturen und daraus resultieren-
de Werkstoffprobleme sind einige der technischen Herausforderungen, die auch aus heutiger
Sicht die Umsetzung verhindern. Der Bogen-Prozess wiederum scheidet auf Grund des ho-
hen spezifischen Energiebedarfs von ca. 700 GJ/t NH3 im Vergleich zu rd. 30 GJ/t NH3 bei der
Haber-Bosch-Synthese aus.
Das Verfahren kann jedoch nicht direkt aus dem industriellen Maßstab u¨bernommen werden,
sondern muss an das begrenzte Platzangebot und die fahrzeugspezifischen Rahmenbedin-
gungen angepasst bzw. vereinfacht werden. Die im industriellen Prozess verwendeten Eisen-
Katalysatoren besitzen nur eine geringe Toleranz gegenu¨ber Katalysatorgiften, insbesondere
sauerstoffhaltigen Komponenten. Daher ist eine aufwa¨ndige Gaserzeugung und Reinigung
erforderlich, die den Großteil des Systemaufwands darstellt [1]. In diesem Bereich liegt das
gro¨ßte Potenzial, den Prozess zu vereinfachen und dadurch den Einsatz in Fahrzeugen zu
ermo¨glichen.
Da eine Vereinfachung der Synthesegaserzeugung und Reinigung zwangsla¨ufig eine erho¨hte
Konzentration von Katalysatorgiften mit sich bringt, liegt der Schwerpunkt der experimen-
tellen Untersuchungen auf der Aktivita¨t des Katalysators und dem Einfluss von Katalysator-
giften. Als Modell-Gift wird Wasser verwendet, da unter Synthesebedingungen die u¨blicher-
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weise vorhandenen Katalysatorgifte wie CO, CO2 und O2 im Eintritt in das Katalysatorbett
in Wasser und inertes Methan umgesetzt werden.
Der Schwerpunkt der Verfahrensuntersuchung liegt auf der technischen Machbarkeit und
dem spezifischen Energiebedarf des Prozesses. Dies erfolgt durch die Simulation des Gesamt-
prozesses. Dazu mu¨ssen die einzelnen Prozessschritte Wasserstoff-/ Stickstoffbereitstellung,
Gasreinigung und Abtrennung des Ammoniaks festgelegt werden.
Als Vereinfachung des klassischen Prozesses wird die Wasserstofferzeugung im vorgeschla-
genen Prozessmodell nicht durch Reformierung von Kohlenwasserstoffen, sondern durch
Elektrolyse des im Fahrzeug verfu¨gbaren Wassers beru¨cksichtigt. Dieses Verfahren stellt
bezu¨glich des Energiebedarfs eine Worst-Case-Abscha¨tzung dar, da der elektrische Energie-
bedarf mit den Wirkungsgraden von Elektrolysezelle, Motor und Generator auf den Kraft-
stoffverbrauch bezogen wird.
Der fu¨r die Synthese erforderliche Stickstoff wird im Prozessmodell aus der Umgebungs-
luft entnommen. Der enthaltene Sauerstoff wird mit Wasserstoff zu Wasser umgesetzt und
nach einer ersten Kompressionsstufe zum Großteil auskondensiert. Kritisch fu¨r die Reinheit
des dem Synthesekreises zugefu¨hrten Gases ist die Kondensationstemperatur. Im Fahrzeug
ist sie an die Umgebungstemperatur und die Temperatur der vorhandenen Ku¨hlkreisla¨ufe
(u.a. Motor, Getriebe) gekoppelt. Wenn kein zusa¨tzlicher Ka¨ltekompressor vorhanden ist
– wovon ausgegangen wird, ist damit zu rechnen, dass die Kondensationstemperatur unter
ungu¨nstigen Umsta¨nden bis auf 80 °C steigt.
Da die Schlu¨sselkomponente Wasserstoff wie beim industriellen Prozess zuru¨ckgefu¨hrt wer-
den muss, ist eine Abtrennung von Ammoniak erforderlich. Fu¨r diesen Prozessschritt wird
eine Membran vorgesehen. Eine am Institut fu¨r Verfahrenstechnik der RWTH Aachen durch-
gefu¨hrte Studie hat die Eignung von Nafion als Membranwerkstoff, das sich durch eine hohe
Selektivita¨t und Permeabilita¨t bezu¨glich Ammoniak ausweist, besta¨tigt. Das im Rahmen
der Studie erstellte Modell fu¨r die Membran wird fu¨r in die Simulation des Gesamtsystems
integriert.
Auf Grund ihrer geringen Toleranz gegenu¨ber Katalysatorgiften scheiden Eisen-Katalysato-
ren fu¨r den Einsatz im Fahrzeug aus. Daher wird im Rahmen dieser Arbeit ein Ruthenium-
katalysator (Ba-Ru/MgO [2]) verwendet. Eingehende Untersuchungen zum Verhalten von
Ru-Katalysatoren in Bezug auf die Katalysatorvergiftung sind bisher nicht publiziert bzw.
dem Autor nicht bekannt. Ebensowenig ist fu¨r den untersuchten Katalysator ein kinetisches
Modell publiziert, das auch in der Na¨he des thermodynamischen Gleichgewichts verwendet
werden kann und den Einfluss von Katalysatorgiften beschreibt.
Aus diesem Grund wird fu¨r den verwendeten Katalysator ein kinetisches Modell erstellt und
im Druckbereich zwischen 25 und 95 bar verifiziert. Die U¨bereinstimmung mit den experi-
mentell bestimmten Werten liegt bei 98 %. Im zweiten Schritt wird das Modell erweitert,
um den Einfluss von Wasser, das als Modell-Katalysatorgift dient, zu beru¨cksichtigen. Im
Bereich von Wasseranteilen zwischen 50 und 2000 ppm liegt die U¨bereinstimmung zwischen
Messung und Simulation bei 96 %. Basierend auf diesem erweiterten kinetischen Modell wird
der vorgeschlagene, vereinfachte Gesamtprozess simuliert und analysiert.
Unter Idealbedingungen, d.h. ohne die Anwesenheit von Katalysatorgift, liegt der spezifi-
sche Energiebedarf des Gesamtprozesses bei 440 kJ pro Gramm NH3. Er liegt somit eine
Gro¨ßenordnung u¨ber dem industrieller Prozesse, die Werte von 30 kJ/g NH3 erreichen. Dieser
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hohe Wert ist in erster Linie auf die unterschiedliche Wasserstofferzeugung zuru¨ckzufu¨hren,
die im vorgeschlagenen Prozess durch Wasserelektrolyse erfolgt. Die Anforderung bzgl. des
Mehrverbrauchs von weniger als 3 % wird fu¨r einen Mittelklasse Pkw fu¨r den NEFZ-Zyklus
jedoch mit dem Wert von 440 kJ/g NH3 erfu¨llt.
Bezu¨glich des Einflusses von Wasser besitzt der Ba-Ru/MgO Katalysator eine a¨hnlich ge-
ringe Toleranz wie industrielle Eisenkatalysatoren. Ab einem Wasseranteil von 10 ppm sind
Umsatzeinbußen zu verzeichnen. Bei den fu¨r den Fahrzeugbetrieb zu Grunde gelegten Be-
dingungen kann der Wasseranteil im Reaktor auf u¨ber 6000 ppm ansteigen. Dies bedeutet
fu¨r die eigentliche Synthese, dass zwar noch eine geringe Menge Ammoniak gebildet wird,
diese jedoch auf Grund des geringen Partialdrucks nicht mehr u¨ber die Membran abgetrennt
werden kann. Somit ist unter diesen Bedingungen keine NOx-Reduktion mo¨glich.
Auch durch die Anpassung des Betriebspunktes und die Vergro¨ßerung der Katalysatormenge
la¨sst sich der Betrieb unter diesen Bedingungen nicht realisieren. Die Vereinfachung der Ga-
serzeugung ist daher unter Verwendung des Ba-Ru/MgO-Katalysators und den getroffenen
Annahmen kein geeigneter Weg die Haber-Bosch-Synthese im Fahrzeug zu realisieren.
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Kapitel 1
Einleitung
Der Verband der europa¨ischen Automobilhersteller (ACEA) hat sich gegenu¨ber der Europa¨-
ischen Union verpflichtet, den durchschnittlichen CO2-Ausstoß neuer Personenkraftwagen zu
reduzieren. Langfristig sollen die Emissionen von urspru¨nglich 186 g/km in 1995 auf 120 g/km
in 2010 reduziert werden [3].
Mager betriebene Motoren, insbesondere Dieselmotoren, besitzen großes Potenzial, diese
Selbstverpflichtung zu erfu¨llen. Durch den niedrigen Kraftstoffverbrauch werden geringe
CO2-Emissionswerte erreicht. Der Verbrauchsvorteil wird jedoch mit anderen abgasseitigen
Problemen erkauft.
Neben den Rußemissionen sind es vor allem die Stickoxidemissionen, die zuku¨nftig redu-
ziert werden mu¨ssen. Die Zusammensetzung des Abgases stellt die Entwickler jedoch vor
ein besonderes Problem. Durch den hohen Sauerstoffanteil im Abgas von Dieselmotoren1
werden Kohlenmonoxid (CO) und Wasserstoff (H2) an herko¨mmlichen Abgaskatalysatoren
zu CO2 und H2O oxidiert. Folglich steht kein Reaktionspartner bzw. Reduktionsmittel fu¨r
die Reduktion der Stickoxide (NOx) zur Verfu¨gung. Der vorhandene Sauerstoff verhindert
so die Minderung der Stickoxidemission mittels des bekannten 3-Wege-Prinzips. Es besteht
ein Zielkonflikt zwischen der Reduktion der CO2-Emission und des NOx-Ausstoßes.
1.1 Stickoxide–NOx
Der Begriff Stickoxide (NOx) umfasst im allgemeinen Stickstoffmonoxid (NO) und
Stickstoffdioxid (NO2). Eine breitere Fassung beinhaltet u.a. auch Di-Stickstoffoxid (N2O)
[4], das den Trivialnamen Lachgas tra¨gt. Sofern nicht anders erwa¨hnt, wird in dieser Arbeit
die Definition (NOx=NO+NO2) ohne Lachgas verwendet.
1und mager betriebenen Ottomotoren
1
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Die verkehrsbedingten NOx-Emissionen sind von 1990 bis 1998 von 1279 auf 856 kt/a gefal-
len. Ihr Anteil an den bundesdeutschen Gesamt-NOx-Emissionen lag in diesem Zeitraum
konstant bei rd. 50 % (Tabelle A.1, S. 129).
Lachgas (N2O) geho¨rt zu den nicht limitierten Abgaskomponenten, obwohl es ein 300-
fach ho¨heres
”
Treibhauspotenzial“ (GWP2) als CO2 besitzt [5]. Grund dafu¨r mo¨gen die
geringe Konzentration im Roh-Abgas von Dieselmotoren von 3 bis 8,5 ppm [6] sowie die
mit den geringen Konzentrationen verbundene gesundheitliche Unbedenklichkeit sein.
Durch den Einsatz von Katalysatoren zur Abgasnachbehandlung kann die Lachgaskonzen-
tration steigen3. In [6] wird davon berichtet, dass die integrale N2O-Konzentration (im FTP-
Zyklus) durch einen geregelten 3WegeKatalysator um das Drei- bis Viereinhalbfache erho¨ht
wurde.
Motorische Entstehung
Stickoxid wird bei der motorischen Verbrennung in Form von NO gebildet. Im Brennraum
wird es hauptsa¨chlich durch Radikalreaktionen nach dem Zeldovich-Mechanismus gebildet.
Wegen der dafu¨r erforderlichen, hohen Temperatur wird das so gebildete Stickoxid auch
als
”
thermisches Stickoxid“ bezeichnet [7, Seite 219 ff.]. Abbildung 1.1 zeigt das Gleich-
gewicht der NO-Bildung in Luft (O2 + N2 ⇔ 2NO). Unterhalb von rd. 2000 K sind die
zur NO-Bildung erforderlichen Reaktionen kinetisch limitiert [8], so dass unmittelbar nach
der Verbrennung der vorliegende NO-Anteil deutlich geringer als der Gleichgewichtsanteil
ist. Bei der anschließenden Expansion und der damit einhergehenden Abku¨hlung des Gas-
gemisches erfolgt zuerst noch eine leichte Ru¨ckbildung des NO. Bei weiterer Abku¨hlung
u¨berschreitet der NO-Anteil die Gleichgewichtskonzentration, da die Ru¨ckbildung des NO
kinetisch limitiert ist und die Reaktionen einfrieren [8].
Das Maximum der NO-Bildung wird bei Luftzahlen4 (λ) knapp oberhalb von eins erreicht
(beim Ottomotor bei λ ≈1,1). Wird mehr Luft zugegeben, sinkt die maximale Verbren-
nungstemperatur und somit auch die NO-Konzentration (Abbildung 1.2) [9].
NO2 wird durch Oxidation von NO in einer Gleichgewichtsreaktion gebildet. Bei hohen Tem-
peraturen liegt das Gleichgewicht auf der Seite von NO, wa¨hrend mit fallender Temperatur
die Bildung von NO2 thermodynamisch begu¨nstigt ist. Trotzdem hat NO einen Anteil von
rd. 90 bis 99 % bzw. 85 bis 99 % an den NOx-Emissionen eines Otto- bzw. Dieselmotors. Dies
ist wesentlich mehr als thermodynamisch bei den u¨blichen Abgastemperaturen bis ca. 700 °C
zu erwarten ist. Die Gleichgewichtskonzentration, d.h. eine ho¨here NO2-Konzentration, kann
2GWP: Global Warming Potential
3Siehe hierzu auch Gleichung 2.6 auf Seite 11 sowie Abschnitt 2.2.3 Seite 17
4Die Luftzahl ist der Quotient aus tatsa¨chlich zugefu¨hrter Luftmasse und der fu¨r die sto¨chiometrische
Verbrennung des Kraftstoffs erforderlichen Luftmasse.
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Abbildung 1.1: Gleichgewichtsanteil von NO in Luft (O2 + N2 ⇔ 2NO )
sich durch die schnelle Abku¨hlung des Gases und die daraus resultierende kinetische Limi-
tierung nicht einstellen [9].
Gesundheits- und Umweltrelevanz
NO wird eine wichtige Rolle im menschlichen Organismus zugeschrieben, wo es vor allem
als Botenstoff an der Regulation des Blutdrucks, der Funktion des Geda¨chtnisses und des
Immunsystems beteiligt ist. Bei hohen Konzentrationen wirkt es neuro- und cytotoxisch [10].
Weil NO an Luft zu NO2 oxidiert wird, ist es als gesundheitlich problematisch einzustufen.
NO2 wirkt sich scha¨digend auf das Immunsystem aus. Eine Studie an Schulkindern ergab,
dass allergische Reaktionen, Symptome und Erkrankungen mit den gemessenen NO2-Kon-
zentrationen in der Außenluft korrelierten [5].
Beim Einatmen werden ca. 80 bis 90 % des NO2 absorbiert. Mit der vorhandenen Feuchtig-
keit in der Lunge bildet sich Salpetersa¨ure. Die Membranen des respiratorischen Bereichs
werden angegriffen und schwellen an [11]. Bei la¨ngerer Einwirkung von 1 ppm NO2 treten
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Abbildung 1.2: Rohemissionen eines Dieselmotors aufgetragen u¨ber der Luftzahl [9]
Sto¨rungen der Lungenfunktion auf [4, 10]. Ab 15 ppm wird der Sauerstofftransport im Blut
beeintra¨chtigt, ab 20 ppm treten Vera¨nderungen der Lungenfunktion ein [9].
Die Umweltrelevanz von NOx bezieht sich gleichermaßen auf NO und NO2. Es tra¨gt zur
Bildung von saurem Regen bei und spielt eine wichtige Rolle bei der Entstehung von Photo-
Smog (Los-Angeles-Typ) [10,12].
Grenzwerte und deren Bedeutung
Auf Grund der Gesundheits- und Umweltrelevanz von NOx und anderen Abgaskomponenten
hat die Europa¨ische Union Grenzwerte in den mit EURO III bis IV bezeichneten Normen
festgeschriebenen. Tabelle 1.1 stellt die fu¨r Pkw und Nfz derzeit geltenden (EURO III),
zuku¨nftigen (EURO IV) und diskutierten (EURO V) Grenzwerte dar. Weder die Ho¨he noch
das Jahr der Einfu¨hrung fu¨r EURO V stehen derzeit fest. Urspru¨nglich war das Inkrafttre-
ten fu¨r 2008 mit den angegebenen Werten, die dem Vorschlag des Umweltbundesamtes an
die Europa¨ische Union entsprechen, geplant. Inzwischen wird als mo¨glicher Termin – mit
toleranteren Grenzwerten – auch 2010 genannt.
Aus den Grenzwerten lassen sich Anforderungen an die Abgasnachbehandlung ableiten.
In dieser Arbeit wird angenommen, dass heutige Motoren die EURO III- Grenzwerte fu¨r
NOx erfu¨llen. Ausgehend von dieser Annahme ist eine 30(60) %ige bzw. 50(84) %ige NOx-
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Tabelle 1.1: Emissionsgrenzwerte fu¨r Pkw und Nfz. Die fu¨r EURO V angegebenen Werte
sind vorla¨ufig und noch nicht ratifiziert.
Pkw (Testzyklus: NEFZ)
CO NOx HC + NOx Partikel
(g/km)
EURO III 0,64 0,50 0,56 0,05
EURO IV 0,50 0,25 0,30 0,025
EURO V — 0,08 — 0,015
Nfz (Testzyklus: ESC & ELR)
CO NOx HC Partikel
(g/kWh)
EURO III 2,1 5,0 0,66 0,1
EURO IV 1,5 3,5 0,46 0,02
EURO V 1,5 2 0,46 0,02
Reduktion zum Erfu¨llen von EURO IV(V) fu¨r Nfz bzw. Pkw erforderlich. Durch die sta¨ndi-
ge Weiterentwicklung der Einspritz- und Motortechnologie – inzwischen erreichen teilweise
auch schwere Pkw die EURO IV Grenzwerte – ist davon auszugehen, dass die tatsa¨chlich
erforderliche, nachmotorische Reduktion etwas geringer ausfallen wird.
Da bei der Reduktion von Stickoxiden auch unerwu¨nschte Sekunda¨remissionen wie Lachgas
entstehen ko¨nnen (S. 1.1), wird einer etwaigen zuku¨nftigen gesetzlichen Limitierung dieser
Sekunda¨r-Emissionen dadurch Rechnung getragen, dass die Selektivita¨t der NOx-Reduktion
beru¨cksichtigt wird.
Dazu ist neben dem absoluten-NOx-Umsatz (ζNOx ; Gl. 1.1), der die insgesamt umgesetzte
NOx-Menge beschreibt, die Stickstoff-Selektivita¨t der NOx-Umsetzung erforderlich. (σNOx ;
Gl. 1.2). Das Produkt dieser beiden Gro¨ßen entspricht seiner Definition nach einer N2-
Ausbeute (ηNOx ; Gl. 1.3) und beschreibt nur den Anteil des in N2 umgesetzten NOx.
ζNOx =
nNOx,vK − nNOx,nK
nNOx,vK
=
∆nNOx
nNOx,vK
(1.1)
σNOx =
∆nNOx,N2
∆nNOx
(1.2)
ηNOx = ζNOx · σNOx =
∆nNOx,N2
nNOx,vK
(1.3)
Mit diesen Annahmen bzw. Definitionen und den Grenzwerten (Tabelle 1.1) la¨ßt sich ein
Umsatz-Selektivita¨ts-Diagramm erzeugen, das einen Zusammenhang zwischen dem NOx-
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Abbildung 1.3: Zusammenhang zwischen NOx-Umsatz und N2-Selektivita¨t der katalytischen
Abgasnachbehandlung
Umsatz und der gleichzeitig erforderlichen N2-Selektivita¨t eines katalytischen Abgasnachbe-
handlungssystems (σNOx) (entsprechend Gl. 1.1 & 1.2) darstellt.
Das Produkt beider Gro¨ßen bzw. ηNOxmuss zum Erfu¨llen der Grenzwerte oberhalb der
eingetragenen Kurven liegen. Aus Abbildung 1.3 la¨ßt sich ablesen, welch hohe Anforderungen
sowohl an den NOx-Umsatz als auch die N2-Selektivita¨t gestellt werden.
1.2 Problemstellung
Um zuku¨nftige NOx-Grenzwerte, insbesondere die in EURO V festgelegten, zu erfu¨llen,
werden fu¨r schwere Fahrzeuge – vom heutigen Standpunkt betrachtet – innermotorische
Maßnahmen nicht ausreichen. Daher mu¨ssen neue Abgasnachbehandlungs-Technologien zur
NOx-Minderung in Kfz entwickelt werden.
Zu den Verfahren, die dazu in Betracht kommen, za¨hlt die aus der Kraftwerktstechnik be-
kannte SCR5 mit Ammoniak (NH3) als Reduktionsmittel. Da Ammoniak in mobilen Sy-
5SCR: Selective Catalytic Reduction
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stemen nicht vorhanden ist, wird es u.a. in Form von Harnstoff-Wasser-Lo¨sung (HWL) im
Fahrzeug mitgefu¨hrt6.
Nachteile dieser Lo¨sung sind u.a. der Raumbedarf und das Mehrgewicht des Reduktionsmit-
tels samt Speicher. Das zusa¨tzliche Gewicht erho¨ht den Kraftstoffverbrauch. Insbesondere
besteht die Erfordernis, eine Betankungs-Infrastruktur fu¨r das Reduktionsmittel zu schaf-
fen. Im Fall von HWL erschweren der hohe Gefrierpunkt der eutektischen Lo¨sung von -
11 °C, Korrosionsprobleme, Ablagerungen und die Alterung des Mediums den Einsatz. Feste
Vorla¨ufersubstanzen wie z.B. Ammoniumcarbamat bieten wegen des teils hygroskopischen
Charakters sowie der schwierigen Feststoffdosierung keine nennenswerten Vorteile.
Auf Grund dieser und anderer Hemnisse wird seit Anfang der 1990er Jahre eine Variante
der SCR, die Kohlenwasserstoffe (HC) als Reduktionsmittel verwendet, intensiv untersucht
(HC-SCR). Kohlenwasserstoffe sind im Fahrzeug vorhanden. Die Aufgabe ist, sie in eine fu¨r
die NOx-Minderung aktive und selektive Form zu u¨berfu¨hren und geeignete Katalysatoren
zu entwickeln.
Der dritte und sehr fahrzeugspezifische Ansatz ist der (NOx-) Speicherkatalysator (NSC
7),
der u.a. bei Fahrzeugen mit Benzin-Direkteinspritzung (BDE), deren Motoren mager betrie-
ben werden, schon im Markt eingefu¨hrt ist. Das Reduktionsmittel wird bei diesem Verfahren
motorisch in in Form eines Gemischs aus unverbranntem Kraftstoff, CO und H2 bereitge-
stellt. Dies erfordert jedoch einen starken Eingriff in die Motorsteuerung, die beim Dieselmo-
tor momentan nur mit Komforteinbußen und zusa¨tzlicher Rußentwicklung realisiert werden
kann, da der Motor wa¨hrend der Regeneration fett betrieben werden muss. Aus diesem
Grund werden derzeit zusa¨tzliche Injektoren, die im Abgastrakt verbaut werden und den
fu¨r die Regeneration erforderlichen Kraftstoff einspritzen, untersucht.
Alle o.g. Verfahren bedeuten nicht nur einen technischen und finanziellen Mehraufwand, son-
dern auch einen Mehrverbrauch. Somit wird die NOx-Emission zu Lasten der CO2-Emission
gesenkt. Das Entwicklungsziel ist daher ein mo¨glichst verbrauchsneutrales Verfahren zur
NOx-Reduktion.
In allen Fa¨llen wird ein Reduktionsmittel fu¨r die Stickoxide beno¨tigt, das entweder getankt
oder on-board aus vorhandenen Betriebsstoffen gewonnen werden muss. Motiviert durch die
Probleme, die durch das Mitfu¨hren des Reduktionsmittels auftreten, wird im Rahmen dieser
Arbeit die On-Board-Generierung eines geeigneten Reduktionsmittels untersucht.
6Im September 2001 entschieden sich die europa¨ischen Nutzfahrzeughersteller nach sicherheits- und fahr-
zeugtechnischer Bewertung gegen Ammoniak und fu¨r Harnstoff als Reduktionsmittel, das in Form von
Harnstoff-Wasser-Lo¨sung (HWL) unter dem Handelsnamen AdBlue vertrieben werden soll [13].
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1.3 Zielsetzung
Ziel der vorliegenden Arbeit ist die Auswahl und Untersuchung eines Prozesses fu¨r die On-
Board-Reduktionsmittelherstellung zur NOx-Emissionsminderung bei Dieselfahrzeugen.
Diese Aufgabe wird wie folgt gegliedert:
Der erste Teil der Arbeit behandelt die Auswahl eines Reduktionsmittels. An Hand von
Literaturdaten wird die Eignung unterschiedlicher Abgasnachbehandlungsverfahren und der
dabei eingesetzten Reduktionsmittel, die erforderlichen Grenzwerte zu erfu¨llen, verglichen.
An die Auswahl des Reduktionsmittels schließen sich die Auswahl des Herstellungsverfahrens
sowie die Adaption an die in Fahrzeugen vorherrschenden Bedingungen an.
Im praktischen Teil der Arbeit soll der Prozess im Labormaßstab nachgebildet und einge-
hend untersucht werden. Die Experimente dienen der Modellbildung, um eine Simulation des
Gesamtsystems zu erstellen. An Hand von Simulationsrechnungen soll dann das Gesamtsy-
stem energetisch bewertet und optimiert werden. Basierend auf dem Energiebedarf fu¨r die
Bereitstellung des Reduktionsmittels werden die Machbarkeit des Prozesses im Fahrzeug
(on-board) und die dafu¨r erforderlichen Rahmenbedingungen untersucht.
Kapitel 2
Nachmotorische NOx-Minderung
In diesem Kapitel werden die drei wesentlichen Verfahren der Abgasnachbehandlung vor-
gestellt, die fu¨r die NOx-Reduktion in Fahrzeugen in Frage kommen. Die Verfahren werden
nach ihrem Potenzial, die erforderlichen Grenzwerte von EURO V zu erfu¨llen, beurteilt. Die
Beurteilung der Verfahren dient der Auswahl des am besten geeigneten Reduktionsmittels,
fu¨r das im weiteren Verlauf der Arbeit ein Herstellungsprozess ausgearbeitet wird.
Die drei Verfahren zur nachmotorischen NOx-Minderung, die betrachtet werden, sind die
SCR, die SCR mit Kohlenwasserstoffen (HC-SCR1) sowie das auf dem Speicherkatalysator
(NSC) basierende gleichnamige Verfahren. Zur Bewertung werden die folgenden Kriterien
verwendet:
• Als Temperaturfenster wird der Arbeitsbereich des Verfahrens in Bezug auf die Tem-
peratur bezeichnet. Gerade bei Diesel-Pkw, die sich im Vergleich zu Otto-Pkw durch
niedrige Abgastemperaturen auszeichnen, ist dies ein wichtiges Kriterium. Indirekt
beeinflusst das Temperaturfenster den
• NOx-Umsatz, der im Labor bzw. in Fahrzyklen erzielbar ist. Der Umsatz ist jedoch
nur mit Angabe der erforderlichen
• Reduktionsmittelmenge vergleichbar, die durch das Feedverha¨ltnis von Reduktions-
mittel- zu NOx-Menge oder des anwendungsnahen KraftstoffMehrverbrauch ausge-
dru¨ckt werden kann.
• Die Eduktselektivita¨t gibt den Anteil des Reduktionsmittels, der tatsa¨chlich zur NOx-
Reduktion fu¨hrt und nicht von O2 durch Oxidation verbraucht wird, wieder. Sie be-
einflusst somit den Mehrverbrauch.
1Synonyme: LeanNox und DeNOx
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• Die Produktselektivita¨t beschreibt den Anteil des tatsa¨chlich zu N2 umgesetzten NOx.
Nebenreaktionen ko¨nnen zwar zu einer NOxAbnahme fu¨hren, bilden aber unerwu¨nsch-
te Nebenprodukte (Sekunda¨remissionen) z.B. Lachgas (N2O).
• Unter der Stabilita¨t werden die Alterungseigenschaften des Katalysatorsystems zusam-
mengefasst. Sie umfasst die thermische und die chemische Stabilita¨t.
2.1 Selektive Katalytische Reduktion: SCR
Die NH3-SCR, kurz als SCR bezeichnet, ist ein Verfahren, das seit Beginn der 1970er Jahre
zur Rauchgasentstickung von Kraftwerksanlagen eingesetzt wird. Dem Abgasstrom wird
als Reduktionsmittel Ammoniak zugegeben, das die Stickoxide auf einem Katalysator, der
zumeist aus V2O5 getra¨gert auf TiO2 besteht, zu Stickstoff und Wasser umsetzt.
Wesentliches Merkmal des Prozesses und namensgebend ist die hohe Edukt-Selektivita¨t
bei Anwesenheit von Sauerstoff [14, S. 1633ff]. Im stationa¨ren Betrieb werden hohe NOx-
Umsa¨tze von u¨ber 95 % erreicht. Ein ausfu¨hrlicher U¨berblick der Forschung bis 1986 wird
in [15] gegeben.
Fu¨r die mobile Anwendung gilt die Verfu¨gbarkeit bzw. Speicherung und Handhabung ins-
besondere von gasfo¨rmigem Ammoniak als problematisch. Daher wird in diesem Bereich
versta¨rkt die Verwendung NH3-freisetzender Substanzen untersucht [16, 17]. Dies sind im
Wesentlichen
• Harnstoff-Wasser-Lo¨sung (HWL) [18–22]
• fester Harnstoff [23–25] sowie
• Ammoniumcarbamat [24,26,27].
Die Verwendung von 32,5 %iger HWL, die nach der Dosierung ins Abgas NH3 freisetzt, wird
momentan fu¨r den Einsatz im schweren Nutzfahrzeugbereich von europa¨ischen Herstellern
favorisiert [13].
2.1.1 Funktionsweise
Unabha¨ngig von der verwendeten Ammoniakquelle kann die eigentliche NOx-Reduktion
durch die folgenden, in der Reihenfolge abnehmender Reaktionsgeschwindigkeit angegebenen
Bruttoreaktionen beschrieben werden [28, 29]. Reaktion 2.3 leistet auf Grund der geringen
Reaktionsgeschwindigkeit im Vergleich zu Reaktion 2.2 und insbesondere 2.1 in sauerstoff-
haltigen Abgasen einen geringen Beitrag zur NOx-Reduktion [29].
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NO + NO2 + 2NH3 ⇒ 2N2 + 3H2O (2.1)
4NO + 4NH3 + O2 ⇒ 4N2 + 6H2O (2.2)
6NO + 4NH3 ⇒ 5N2 + 6H2O (2.3)
Erst durch neuere Untersuchungen im Rahmen des FVVForschungsvorhabens GD-Kat [29]
ist die hohe Reaktionsgeschwindigkeit der Bruttoreaktion 2.1 bekannt. Die Aktivita¨t der
NOx-Umsetzung kann durch Erho¨hung des NO2-Anteils gesteigert werden
2 [25, 30–32]. Der
optimale NO2-Anteil liegt bei rd. 50 % [25]. U¨bersteigt der NO2-Anteil diesen Wert, nimmt
die Aktivita¨t ab und der NOx-Umsatz fa¨llt. Weiterer Nachteil einer zu hohen NO2-Kon-
zentration ist ein bei gleichem NOx-Umsatz auf Grund der ungu¨nstigen 4:3-Sto¨chiometrie
erho¨hter Reduktionsmittelverbrauch [23]:
6NO2 + 8NH3 ⇒ 7N2 + 12H2O (2.4)
Neben den gewu¨nschten Reaktionen finden auch Nebenreaktionen statt, die den Netto-NOx-
Umsatz mindern, zusa¨tzlich Reduktionsmittel verbrauchen (Gl. 2.5) oder zu Sekunda¨remis-
sionen fu¨hren (Gl. 2.6, 2.7) [23].
4NH3 + 3O2 ⇒ 2N2 + 6H2O (2.5)
2NH3 + 2O2 ⇒ N2O + 3H2O (2.6)
4NH3 + 5O2 ⇒ 4NO + 6H2O (2.7)
Die Oxidation von NH3 findet auf industriellen SCR-Katalysatoren erst bei einer Temperatur
oberhalb von 400 °C statt. Dabei wird nicht nur N2, sondern auch N2O und bei noch ho¨heren
Temperaturen NO gebildet [28].
Wird als Ammoniakquelle HWL (Harnstoff) verwendet, muss der Harnstoff vor der eigent-
lichen SCR hydrolysiert werden. Die Hydrolyse kann durch einen entsprechenden Kataly-
sator beschleunigt werden. Die folgenden Schritte finden bei der Zersetzung des Harnstoffs
statt [28]:
1. Verdampfung des Wassers
2. Erwa¨rmung von Harnstoff und thermischer Abbau nach
NH2 − CO −NH2 ⇒ NH3 + HNCO (2.8)
2Dies gilt im Temperaturbereich zwischen 150 und 300 °C.
12 2. Nachmotorische NOx-Minderung
zu Ammoniak und Isocyansa¨ure
3. Die in der Gasphase stabile Isocyansa¨ure (HNCO) hydrolysiert sehr einfach an festen
Oxiden gema¨ß
HNCO + H2O ⇒ NH3 + CO2 (2.9)
2.1.2 Katalysatoren
Als Aktivkomponente der industriellen Katalysatoren werden Vanadium, Molybda¨n, Wolf-
ram und Chrom verwendet; Tra¨germaterialien sind Titandioxid und Silikate. Der verbreitet-
ste SCR-Katalysator ist V2O5-WO3/TiO2, der als klassischer SCR-Katalysator bezeichnet
wird.
Die Aktivita¨t des Katalysators wird im Wesentlichen vom V-Anteil bestimmt und nimmt
mit steigendem Gehalt zu [14, S. 1636]. Liegt dieser oberhalb 3 [28] bis 4 Gew-% [14, S. 1641]
nimmt die N2-Selektivita¨t ab, so dass der V-Gehalt auf diesen Bereich begrenzt wird. Wolf-
ramoxid (WO3) erho¨ht die Toleranz gegen Vergiftung des Katalysators und inhibiert die
unerwu¨nschte Oxidation von NH3 und SO2 (mit O2) [14, S. 1653].
Neben den bekannten Vanadat-Wolframat-Katalysatoren werden auch andere Katalysator-
systeme untersucht, um im Temperaturbereich unterhalb von 250 °C eine ausreichende Ak-
tivita¨t zur NOx-Reduktion zu erreichen [33–39]. Weiterer Entwicklungsschwerpunkt ist die
Hochtemperaturstabilita¨t, da Vanadium bei den in Fahrzeugen auftretenden Spitzentempe-
raturen flu¨chtig ist. Daher werden fu¨r den Fahrzeugeinsatz Vanadium-freie Katalysatoren
entwickelt [40]. Bezu¨glich des NOx-Umsatzes und der Edukt- / Produktselektivita¨t ist V2O5-
WO3/TiO2 der Katalysator der Wahl [23,28].
2.1.3 Eigenschaften
Im folgenden Abschnitt werden generelle Aussagen u¨ber die Eigenschaften der SCR getrof-
fen, die sich, sofern nicht anders angegeben, auf den Standardkatalysator V2O5-WO3-TiO2
beziehen.
Umsatzverhalten
Die SCR mit Ammoniak (bzw. Harnstoff) gilt als aussichtsreichstes Verfahren, die in Euro V
geforderten Grenzwerte zu erfu¨llen [13,41]. Die hohen NOx-Umsa¨tze werden bei gleichzeitig
hoher N2-Selektivita¨t erreicht, wie aus Abbildung 2.1 ersichtlich ist. In [41] wird davon
berichtet, dass es erstmals gelungen ist, ein Nfz mit geregeltem Diesel-Katalysator (GD-
Kat) so zu applizieren, dass sowohl die Partikel als auch die Stickoxidemissionen fu¨r Euro V
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Tabelle 2.1: Mit NH3-SCR erreichte NOx-Umsa¨tze in Fahrzyklen (nur Nfz)
Zyklus/ NOx-Umsatz Quelle
Kommentar (%)
ESC 80 [42]
ETC 80
ECE-R49 70 [43]
FIGE 73
ESC 65
ETC 71
ESC 82 [41]
ETC 81
ECE-R49 75 [44]
Feldtest 75 [26]
ECE-R49 71 [45]
OICA 76
FIGE 75
ECE-R49 70 [46]
FIGE 4 70
Feldtest >60
erfu¨llt werden. Die erreichten NOx-Umsa¨tze betragen 82 bzw. 81 % im ESC- bzw. ETC-
Zyklus3. Von a¨hnlichen Umsa¨tzen wird in [42] berichtet.
Obwohl Ammoniak auch bei der Verwendung von HWL das eigentliche Reduktionsmittel
ist, sind die Umsa¨tze auf Grund der verzo¨gerten NH3-Freisetzung geringer als bei der Ver-
wendung von gasfo¨rmigem Ammoniak. Dies gilt insbesondere fu¨r den bei Diesel-Fahrzeugen
wichtigen Tieftemperaturbereich [28]. Die Aktivita¨t la¨ßt sich in der Reihenfolge Ammoniak
(Gas), Ammoniak-Wasser-Lo¨sung, Harnstoff (Feststoff) und HWL angeben [28].
Eine Zusammenstellung der erreichbaren Umsa¨tze ist in Tabelle 2.1 wiedergegeben. Da HWL
in einem zusa¨tzlichen Tank mitgefu¨hrt wird, ist kein Mehrverbrauch angegeben. Der Re-
duktionsmittelverbrauch liegt, abha¨ngig von der Applikation des Motors und der HWL-
Dosierung, bei ca. 3 % des Kraftstoffverbrauchs.
3ESC: European Steady-State Cycle, ETC: European Transient Cycle, stationa¨rer und transienter eu-
ropa¨ischer Testzyklus fu¨r Nkw
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(a) (b)
Abbildung 2.1: NOx-Umsatz (a) und N2O-Selektivita¨t (b) der SCR auf einem industriellen
V2O5-WO3-TiO2-Katalysator bei einer Raumgeschwindigkeit von 18.000 1/h
und einem Feedverha¨ltnis (NH3/NO) von 1 (reproduziert aus [47, S. 108])
Feedverha¨ltnis
Die Dosierung des Ammoniaks wird u¨blicherweise untersto¨chiometrisch vorgenommen (α <
1), um einen Ammoniakdurchbruch zu verhindern. Die messbaren Ammoniakkonzentratio-
nen hinter Katalysator liegen im einstelligen oder niedrigen zweistelligen ppm-Bereich [44].
Um diese geringen Durchbru¨che zu erzielen, ist eine Steuerung nicht ausreichend. Daher
wird die Dosiermenge geregelt.
Temperaturfenster
Im Gegensatz zur Verwendung von Kohlenwasserstoffen als Reduktionsmittel ist der Tempe-
raturbereich der SCR wesentlich gro¨ßer. Ein Umsatz von u¨ber 90 % wird in einem rd. 200 K
breiten Temperaturintervall oberhalb von ca. 250 °C erreicht (Abbildung 2.1(a)). Je nach
Betriebsbedingungen setzt oberhalb von 350 bis 470 °C die unerwu¨nschte Direktoxidation
von Ammoniak mit Sauerstoff ein [28,30,48].
Die untere Temperaturgrenze wird durch die Aktivita¨t des Katalysators begrenzt. Unterhalb
von 200 °C kann es zur Bildung und nachfolgenden Einspeicherung von Ammoniumnitrat
kommen, das oberhalb dieser Temperatur in Lachgas und Wasser zerfa¨llt [23].
Stabilita¨t
Die Alterung des Katalysators bzw. Deaktivierung ist auf unterschiedliche Vorga¨nge zuru¨ck-
zufu¨hren. Es finden sowohl strukturelle als auch morphologische Vera¨nderungen statt.
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Die Oxidation von SO2 zu SO3 ist unerwu¨nscht (Abschnitt 2.1.2, S. 12), da sich mit Ammo-
niak daraus Ammoniumsulfat (NH4SO3) bilden kann. Letzteres blockiert die aktiven Zentren
(Pore-Blocking) und fu¨hrt so zu einer Aktivita¨tsabnahme. Durch einen ausreichend hohen
WO3-Anteil kann die SO2-Oxidation unterdru¨ckt werden [14, S. 1653].
Neben Elementen der I. und II. Hauptgruppe za¨hlen Halogene, Arsen, Phosphor, Blei und
Schwefel zu den Katalysatorgiften [14, S. 1651]. Im Kfz-Bereich sind im Kraftstoff (Schwefel)
und im Motoro¨l vorhandene Komponenten (Zink und Phosphor als Anti-Wear Booster [28,
49]) sowie Metallabrieb aus dem Motor relevant.
Die thermale Alterung beginnt bei Temperaturen oberhalb von 650 °C. Es kommt zur Sin-
terung der Ti-Phase, Agglomeration von Vanadium-Clustern und Bildung gro¨ßerer Poren.
Oberhalb von 850 °C findet die Phasenumwandlung des TiO2 von Anatas in Rutil statt [50].
2.2 HC-SCR
Die Entstickung von Abgasen mit Hilfe von Kohlenwasserstoffen war von Anfang bis En-
de der 1990er Jahre unter den Synonymen LeanNOx und DeNOx im Fokus der Kataly-
satorforschung zur NOx-Reduktion [51]. Als Reduktionsmittel werden Kohlenwasserstoffe
anstatt Ammoniak verwendet, da sie im Kfz verfu¨gbar sind. Ein U¨berblick zum Thema
wird in [52–55] vermittelt.
Das Verfahren la¨sst sich in die zwei Varianten passiv- bzw. aktiv- LeanNOx unterteilen, die
sich bezu¨glich der Einbringung des Reduktionsmittels unterscheiden. Wa¨hrend das passive
Verfahren die ohnehin im Abgas vorhandenen Kohlenwasserstoffe zur NOx-Reduktion nutzt,
werden beim aktiven Verfahren zusa¨tzlich Kohlenwasserstoffe (Kraftstoff) ins Abgas dosiert.
Da im dieselmotorischen Abgas Kohlenwasserstoffe nur in geringen Konzentrationen vor-
liegen4, sind die passiv erreichbaren Umsa¨tze mit maximal 15 % [57] deutlich niedriger als
bei der aktiv-LeanNOx (Abschnitt 2.2.3). Daher wird im Weiteren nur noch die aktive Va-
riante, die in Abgrenzung zur klassischen SCR, im folgenden als HC-SCR bezeichnet wird,
betrachtet.
2.2.1 Funktionsweise
Entsprechend der NH3-SCR sollen die als Reduktionsmittel verwendeten Kohlenwasserstoffe
selektiv mit den Stickoxiden zu Stickstoff, Kohlendioxid und Wasser reagieren:
CmHn + (2m + 1/2n)NO ⇒ (m + 1/4n)N2 + mCO2 + 1/2nH2O (2.10)
4Durchschnittliche Zusammensetzung: HC: 0,03 % [56, S. 9]
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Durch die bei steigenden Temperaturen zunehmende Reaktion der Kohlenwasserstoffe mit
Sauerstoff (Reaktion 2.11) wird die Eduktselektivita¨t vermindert bzw. der HC-Verbrauch
(bei gleichem NOx-Umsatz) erho¨ht.
CmHn + m + 1/4nO2 ⇒ mCO2 + 1/2nH2O (2.11)
Die am weitesten verbreitete Vorstellung u¨ber den Ablauf der HC-basierten Stickoxidreduk-
tion ist die Aktivierung der Kohlenwasserstoffe durch Sauerstoff. Im ersten Schritt werden
die Kohlenwasserstoffe teiloxidiert bzw. aktiviert (Gleichung 2.12). Im zweiten Schritt er-
folgt die eigentliche Reduktion der Stickoxide durch die zuvor aktivierten Kohlenwasserstoffe
(HC?) (Gleichung 2.13) [55].
HC + O2(+NOx) ⇒ HC? (2.12)
HC? + NOx ⇒ N2 + COx + H2O (2.13)
2.2.2 Katalysatoren
Die verwendeten Katalysatoren werden u¨blicherweise entsprechend ihres Arbeitstemperatur-
bereichs in Niedertemperatur- (LT: 150-300 °C) und Hochtemperatur- (HT: 300-500 °C) Ka-
talysatoren unterteilt [58]. Diese Unterteilung entspricht weitestgehend der Einteilung nach
Werkstoffen. LTKatalysatoren bestehen zumeist aus Edelmetall (Pt, Pd, Rh), getra¨gert auf
Metalloxid (MeOx). HT-Katalysatoren werden u¨blicherweise aus zeolithischen Materialien
hergestellt.
Die am besten untersuchten Vertreter beider Gruppen sind Pt-Al2O3, Ag-Pt-Al2O3 (LT)
und Cu-ZSM-5 (HT). Es gibt jedoch auch Mischformen, z.B. Pt-ZSM-5 [59, 60] oder reine
Metalloxidkatalysatoren.
2.2.3 Eigenschaften
Auf Grund der Vielzahl der untersuchten Kohlenwasserstoffe und Katalysatoren sowie den
variierenden Versuchsbedingungen wird im Folgenden ein genereller U¨berblick u¨ber die HC-
SCR vermittelt, um die wesentlichen Charakteristika herauszuarbeiten.
Umsatzverhalten
Kennzeichnend fu¨r das NOx-Umsatzverhalten der HC-SCR bzgl. der Temperatur ist die
Existenz eines ausgepra¨gten Maximums (Abbildung 2.2), das ha¨ufig mit dem 100 %igen
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HC-Umsatz zusammenfa¨llt [61, 62]. Im Bereich niedriger Temperaturen (kleiner 200 °C) ist
der NOx-Umsatz kinetisch limitiert
5. Mit zunehmender Temperatur steigt der NOx-Umsatz.
Bei weiterer Temperaturerho¨hung wird die Oxidation der Kohlenwasserstoffe durch O2 do-
minierend, so dass weniger Kohlenwasserstoffe fu¨r die NOx-Reduktion zur Verfu¨gung stehen
und der NOx-Umsatz sinkt.
Die im Labor gemessenen, sehr guten NOx-Umsa¨tze von teilweise u¨ber 80 % [63,64] werden
unter realistischen Bedingungen nicht erreicht. In stationa¨ren Motortest verringert sich der
Umsatz auf ca. 40 %. Die in Fahrzyklen erreichten Umsa¨tze liegen mit 15 bis 35 % (Tabel-
le 2.2) noch darunter [65].
Tabelle 2.2: Mit HC-SCR erreichte NOx-Umsa¨tze in Fahrzyklen
Zyklus Mehrverbrauch NOx-Umsatz Quelle
(%) (%)
Pkw
FTP-75 – 27 [66]
FTP-75 2 35 [61]
MVEG-A 2 20 [61]
MVEG-A – 30 [67]
MVEG-A 1,5 20 [68]
NEDC 2 35 [69]
Nfz
US-HD trans. 3 30 [70]
US-HD trans. 5 10-17 [71]
EU-trans. 5 39 [72]
Unterschiede zwischen Laborversuchen in synthetischem Abgas und Motorversuchen sind
u.a. durch den im realen Abgas ho¨heren Wassergehalt und die vorhandenen Partikel be-
dingt [73]. Ferner wird in Motorversuchen Kraftstoff und keine Einzelsubstanz als Redukti-
onsmittel verwendet. Dies senkt bei gleicher Reduktionsmittelmenge den Umsatz, da viele
im Kraftstoff enthaltene Kohlenwasserstoffe nicht oder nur wenig zur Reduktion beitragen.
Die Bewertung des Umsatzverhaltens wird auf Grund der nicht auf die Praxis u¨bertragba-
ren Laborversuche an Hand der in Fahrzyklen erreichten Umsatzwerte durchgefu¨hrt (Tabel-
le 2.2).
LT-Katalysatoren weisen in der Regel ein sehr schmales Temperaturfenster auf [75].
Daru¨berhinaus ist die N2-Selektivita¨t gering [55, 75, 76]. Sie liegt zwischen 0 und 40 %, d.h.
teilweise werden 100 % des NOx in N2O umgesetzt.
5Dies gilt auch fu¨r die Reaktion von HC mit O2.
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Abbildung 2.2: Umsatzverhalten von LT- und HT-Katalysatoren (Pt/MeOx und Cu/ZSM-
5), Reduktionsmittel Propen (reproduziert aus [74, S.1˜95])
HT-Katalysatoren weisen ein breiteres Temperaturfenster als LT-Katalysatoren auf. Die
N2-Selektivita¨t erreicht z.T. 100 % [60]. Jedoch werden auch auf diesen Katalysatoren Ne-
benprodukte gebildet. Problematisch ist der hohe Arbeitstemperaturbereich, der erst bei
300 °C anfa¨ngt. Fu¨r eine Pkw-Anwendung sind dies tendenziell zu hohe Temperaturen. In
den u¨blichen Fahrzyklen (NEFZ) werden 300 °C selten erreicht.
Reduktionsmittel
Neben dem Katalysatorsystem beeinflusst der verwendete Kohlenwasserstoff den NOx-Um-
satz maßgeblich. Eine Reihe von Publikationen beschreiben diesen Reduktionsmittel-Einfluss
[58, 61, 62, 66, 67, 77–80]. Auch die N2-Selektivita¨t ist vom verwendeten Kohlenwasserstoff
abha¨ngig [81]. Ein ideales Reduktionsmittel existiert nicht; ein geeignetes Reduktionsmittel
variiert mit dem verwendetem Katalysator und der Abgastemperatur. In Abbildung 2.3
ist der Einfluss des verwendeten Kohlenwasserstoffs auf den NOx-Umsatz bei konstanter
Temperatur dargestellt.
Eine grobe Einteilung der im Kraftstoff vorhandenen KohlenwasserstoffGruppen entspre-
chend des erzielbaren NOx-Umsatzes (%) wird in [62] wie folgt angegeben:
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Abbildung 2.3: NOx-Umsatz unterschiedlicher Kohlenwasserstoffgruppen an einem
Pt/MeOx-Katalysator am Motorpru¨fstand (Pt-Beladung: 2,47 g/l) (re-
produziert aus [61])
Olefine, Alkohole > n-Paraffine > Aromaten > Iso-Paraffine
von denen sich die Alkohole in der Reihenfolge
1-Propanol, 1-Butanol (70 %) > Ethanol (40 %) > Methanol (0 %)
weiter unterteilen lassen [62].
Aus der Gruppe der n-Alkane wird n-Dekan in Kombination mit einem zeolithischen Kataly-
sator als aktivste Verbindung bezeichnet [80]. Ausgehend vom n-Dekan fa¨llt der erreichbare
NOx-Umsatz mit zu- bzw. abnehmender Moleku¨lla¨nge auf Grund sterischer Effekte bzw.
weil die steigende Bindungsenergie kurzkettiger Moleku¨le die Aktivierung6 erschwert.
In der gleichen Arbeit wird eine Abnahme der SCR-Aktivita¨t auch mit zunehmender Ver-
zweigung der Moleku¨le beobachtet. Die Aktivita¨t der untersuchten iso-Alkane wird in der
Reihenfolge
n-Hexan (28 %) > 2-Methyl-Pentan (21 %) > 2,3-Dimethyl-Butan (8 %)
6z.B. durch Sauerstoff
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angegeben.
Stabilita¨t
Nicht nur bezu¨glich des Umsatzverhaltens, auch in Hinblick auf die Stabilita¨t weisen LT- und
HT-Katalysatoren unterschiedliche Eigenschaften auf. Die thermische und chemische Stabi-
lita¨t von LT-Katalysatoren ist gut. Die Alterung wird vor allem durch Oberfla¨chenverlust
des Tra¨gers (Sinterung) und Agglomeration der Edelmetallcluster bewirkt. Im Gegensatz
dazu weisen HT-Katalysatoren eine geringe Stabilita¨t bei den herrschenden hydrothermalen
Bedingungen auf. Die Umsatzabnahme in Folge der Dealuminierung ist nach kurzer Zeit
intolerabel hoch [58,60,75,76].
2.3 NOx-Speicherkatalysator: NSC
Beim Speicherkatalysator handelt es sich prinzipiell um einen 3-Wege-Katalysator der mit
einer NOx-speichernden Komponente ausgestattet ist und zyklisch mager und fett betrieben
wird.
Begzu¨glich der Umsetzung des Verfahrens muss zwischen einflutigen Systemen und zweiflu-
tigen System mit Abgasklappe zur Umschaltung zwischen beiden Passagen unterschieden
werden.
Die letztere Verfahrensvariante weist – auf Kosten des Systemaufwands – einen geringeren
Mehrverbrauch auf. Die Umschaltung zwischen den beiden Passagen ermo¨glicht das Einstel-
len fetter Bedingungen bei geringen Abgasstro¨men. Wa¨hrend der NSC in der freien Passage
beladen wird, la¨uft die Regeneration des NSC in der abgeschotteten Passage. Der erforder-
liche Kraftstoffstrom, um im abgeschottenen NSC fette Bedingungen einzustellen, ist auf
Grund des deutlich reduzierten Abgasstroms um ein Vielfaches kleiner als im Vollstrom.
Der ho¨here Bauraumbedarf und die ho¨heren Systemkosten (doppeltes Katalysatorvolumen
mit hoher Edelmetallbeladung) und Lebensdauerprobleme der im heißen Abgas verbauten
Klappe machen die Installation eines zweiflutiges Systems in Serienfahrzeugen in naher
Zukunft unwahrscheinlich [82]. Aus diesem Grund wird diese Variante im Folgenden nicht
beru¨cksichtigt.
2.3.1 Funktionsweise
Die Reduktion der Stickoxide am Speicherkatalysator (NSC) erfolgt in zwei Phasen. Wa¨h-
rend des normalen Magerbetriebs des Motors (λ > 1) werden die Stickoxide gespeichert
(ca. 60 s). Durch kurzzeitiges Umschalten (ca. 3–6 s) der Motorsteuerung auf fette Betriebs-
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bedingungen (λ < 1) werden Kohlenwasserstoffe als Reduktionsmittel bereitgestellt und
die Reduktionsphase eingeleitet. Unter den netto-reduzierenden Abgasbedingungen werden
die Stickoxide vom Katalysator desorbiert und durch die Abgaskomponenten CO, H2 und
teiloxidierte (aktivierte) Kohlenwasserstoffe am Katalysator reduziert.
Fu¨r die Einspeicherung und nachfolgende Reduktion der Stickoxide wird von Yasushi der in
Abbildung 2.4 dargestellte, stark vereinfachte Mechanismus in fu¨nf Teilschritten vorgeschla-
gen [83].
Magerphase
2NO + O2 ⇒ 2NO2 (2.14)
8NO2 + 2O2 + 4BaCO3 ⇒ 4CO2 + 4Ba(NO3)2 (2.15)
Fettphase
6CO + 2Ba(NO3)2 ⇒ 6CO2 + 2BaO + 4NO (2.16)
2CO + 2NO ⇒ 2CO2 + N2 (2.17)
2BaO + CO2 ⇒ BaCO3 (2.18)
Abbildung 2.4: Reaktionsmechanismus der NOx-Minderung am NSC
Als erste Reaktion erfolgt die Oxidation von NO zu NO2, der sich die eigentliche Einspeiche-
rung als Nitrat anschließt. Wa¨hrend der Reduktionsphase wird NOx desorbiert und reagiert
wie am 3-Wege-Katalysator mit CO zu N2 und CO2. Letzteres reagiert mit der als Oxid
vorliegenden Speicherkomponente – in diesem Fall Barium – und u¨berfu¨hrt diese wieder in
die Karbonatform.
Da große Mengen Kraftstoff wa¨hrend der Regeneration ins Abgas eingebracht werden und
nicht ausreichend Sauerstoff fu¨r die vollsta¨ndige Umsetzung zur Verfu¨gung steht (λ < 1),
kann es zu HC-Durchbru¨chen kommen. Des Weiteren kann durch die Reaktion von Wasser-
stoff mit Stickoxid wa¨hrend der Regeneration Ammoniak gebildet werden [84].
Da das Umschalten von mageren auf fette Abgasbedingungen mit jetzigen Dieselmotoren
nicht (nockengetriebene Systeme: UI/UP) oder nur schwierig zu realisieren ist (Rußentwick-
lung bei Luftzahlen kleiner 1) [56, S. 222], wird das NSC-Verfahren derzeit fast ausschließlich
bei BDE-Motoren eingesetzt7.
Bei Common-Rail-Systemen (CRS) kann die drehmomentneutrale Anfettung des Abgases
durch eine spa¨te Nacheinspritzung erfolgen. Je nach Kurbelwinkel und eingespritzter Kraft-
stoffmenge wird jedoch die Zylinderwand getroffen und der O¨lfilm verdu¨nnt. Dies fu¨hrt zu
7Nur ein einziger Hersteller hat derzeit ein Diesel-Fahrzeug mit NSC in Serie
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erho¨htem Verschleiß [69]. Des Weiteren ist fraglich, ob das Einspritzsystem (FIE) die erfor-
derliche Zusatzmenge u¨berhaupt aufbringen kann. Um diese Probleme zu umgehen, ist der
Einsatz eines zusa¨tzlichen, externen Injektors im Abgastrakt mo¨glich.
2.3.2 Katalysatoren
Aufgrund seiner Funktionsweise (Oxidation von NO zu NO2, Einspeicherung von NO2 und
anschließender Reduktion) besteht der NSC im Wesentlichen aus drei funktionellen Kompo-
nenten [85]. Die Oxidation von NO zu NO2 wird durch eine Edelmetallkomponente, z.B. Pt
oder Pd, katalysiert. Als Speicherkomponente wird hauptsa¨chlich Barium (Ba) verwendet.
Es kommen jedoch auch
• andere Alkali-Erdmetalle (Ca, Sr, Mg),
• Alkalimetalle (K, Na, Li, Cs) und
• Seltene Erden (La, Y) [86].
in Frage. Die Speicherkapazita¨t von Ba liegt bei ca. 2 g NO pro Liter Katalysatorvolumen
[87]. Im Betrieb tra¨gt nur ein geringer Teil des Ba zur NOx-Speicherung bei; der Großteil
liegt als BaCO3 vor [88]. Die Reduktionsfunktion wird wie beim 3-Wege-Katalysator im
Wesentlichen von Rh u¨bernommen.
Der Washcoat besteht im Wesentlichen aus γ-Al2O3, das mit Zuschla¨gen von TiO2, ZrO2
und CeO2 versehen sein kann. Da TiO2 und ZrO2 azidischer als γ-Al2O3 sind, ist die Schwe-
feltoleranz dieser Oxide ho¨her. Auch der Washcoat tra¨gt zur Speicherung der Stickoxide
bei [89, 90].
2.3.3 Eigenschaften
Zum Zeitpunkt des Verfahrensvergleichs lagen Daten zum Umsatzverhalten und Mehrver-
brauch beim Einsatz von NSC-Katalysatoren nur sehr eingeschra¨nkt vor. Der Vollsta¨ndig-
keit halber sind im Folgenden auch aktuelle Publikationen aus 2002–2004 zitiert, die zum
Zeitpunkt des Verfahrensvergleichs noch nicht vero¨ffentlicht waren [82,84,91–99] und somit
nicht bei der Auswahl des Reduktionsmittels beru¨cksichtigt werden konnten. Ru¨ckblickend
betrachtet besta¨tigen diese neuen Erkenntnisse die Auswahl des NOx-Minderungsverfahrens
und die Auswahl des Reduktionsmittels.
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Umsatzverhalten
Die erreichbaren NOx-Umsa¨tze bei BDE-Motoren betragen ca. 80 % bei 4 % Mehrverbrauch
[100]; teilweise liegen sie daru¨ber [87]. Bei der Anwendung des NSC bei Dieselmotoren wer-
den nach neueren Untersuchungen Umsa¨tze von bis zu 96 % erreicht (Tabelle 2.3). Der
angegebene Mehrverbrauch liegt zwischen 3,7 und 11,6 %. In [92] wird von NOx-Umsa¨tzen
u¨ber 80 % unter stationa¨ren Bedingungen berichtet.
Tabelle 2.3: Mit NSC erreichte NOx-Umsa¨tze in Fahrzyklen, die bis 2001 publiziert wurden.
Spa¨tere Publikationen (bis 2004) sind in Tabelle A.2, S. 130 wiedergegeben.
Zyklus Mehrverbrauch NOx-Umsatz Quelle
(gealtert)
(%) (%)
Pkw
FTP 11 90 (80) [101]
US06 11 89 (66) [101]
SC03 3,7 96 (84) [101]
Fu¨r das Erreichen der in Euro IV bzw. V festgesetzten Grenzwerte und des dafu¨r erforderli-
chen NOx-Umsatzes muss nach Scha¨tzungen ein Mehrverbrauch von 5 bzw. 7 % einkalkuliert
werden. Fu¨r einen Umsatz gro¨ßer 90 %, wie er in US-Nutzfahrzeugzyklen erforderlich ist,
liegt der Mehrverbrauch bei rd. 7 % [94].
Temperaturfenster
Die hohen Mehrverbra¨uche sind nicht nur zur Bereitstellung des Reduktionsmittels, son-
dern auch durch die niedrigen Temperaturen in den Fahrzyklen bzw. das nutzbare Tem-
peraturfenster von NSC begru¨ndet. Um die Grenzwerte zu erfu¨llen, ist die Anhebung der
Abgastemperatur erforderlich. Nach [84] liegt die Abgastemperatur im FTP-75 gro¨ßtenteils
zwischen 200 und 250 °C. Eine Anhebung der Temperatur um ca. 100 K ist in diesem Zy-
klus erforderlich [94]. Der Temperaturbereich, in dem hohe Umsa¨tze erreicht werden8, liegt
nach [92] zwischen 150 bis 350 °C. Nach [94] wird im Temperaturbereich von 275 bis 400 °C
ein Umsatz von mindestens 95 % erreicht.
Somit ist nicht nur bzgl. des erforderlichen NOx-Umsatzes, sondern auch bzgl. des Mehrver-
brauchs die Steigerung der Aktivita¨t unterhalb 250 °C bei Speicherkatalysatoren ein wesent-
liches Entwicklungsziel. Die Tieftemperaturaktivita¨t wird durch die Einspeicherung bzw.
8Die Ho¨he des erreichten Umsatzes ist in [94] nicht quantitativ spezifiziert.
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die Oxidation von NO zu NO2 und die Reduktion von NOx nach dem Ausspeichern be-
stimmt [84].
Die obere Temperaturgrenze wird durch die thermodynamische Stabilita¨t der Nitrate be-
stimmt. Fu¨r die gela¨ufigen Speicherkomponenten liegt die Zersetzungstemperatur bei 400
bis 500 °C bzw. bei 180 °C im mageren bzw. fetten Abgas [102]. Nach [94] nimmt der NOx-
Umsatz oberhalb 400 °C drastisch ab. Wa¨hrend der Umsatz bei 400 °C noch rd. 95 % betra¨gt,
liegt er bei 500 °C nur noch knapp oberhalb von 40 % [94].
Bei Nfz-Anwendungen liegt der Bereich der Abgastemperatur zwischen (250-500 °C) [94].
Die Spitzentemperatur bei Volllast nach Turbolader erreicht bis zu 650 °C. Da unter hoher
Last des (Diesel-) Motors sowohl die niedrigste Luftzahl als auch die ho¨chste Temperatur
erreicht wird, ist der erreichbare NOx-Umsatz unter diesen Bedingungen gering.
Reduktionsmittel
Bezu¨glich der NOx-Reduktion wird davon ausgegangen, dass H2 und CO effiziente Redukti-
onsmittel sind (Gleichung 2.17), Publikationen, die dies fu¨r den Speicherkatalysator eindeu-
tig besta¨tigen, lagen dem Autor 2001 jedoch nicht vor. Aus 2002 ist eine Publikation bekannt,
in der in Laborversuchen die Anhebung der Tieftemperaturaktivita¨t durch Verwendung von
H2/CO-Gemischen gezeigt wurde [84]. Die weiteren in dieser Publikation beschriebenen
Reduktionsmittel9 fu¨hrten mit Ausnahme von Propen im Vergleich zu schwefelfreiem Die-
selkraftstoff (3 ppm Schwefelgehalt) zu geringeren NOx-Umsa¨tzen; wobei mit letzterem die
Speicherfa¨higkeit bei 250 °C nur um 4 % gesteigert werden konnte.
Stabilita¨t
Bezogen auf die Umsatzstabilita¨t von NSCs hat Schwefel den wesentlichen Einfluss [84, 92,
94]. Da sich Schwefel in Form von Sulfat in die Speicherkomponente (z.B. BaSO4) einlagert,
jedoch nicht bei der normalen Regeneration desorbiert, geht kontinuierlich Speicherkapazita¨t
verloren.
Der Einfluss der Schwefelvergiftung auf den NOx-Umsatz ist erheblich. In [92] wird davon
berichtet, dass die Verwendung von Diesel mit einem Schwefelgehalt von 350 ppm bei 250 °C
nach fu¨nf Stunden zu einer Umsatzabnahme von 79 auf 14 % fu¨hrt. In [84] wird die Abnahme
des NOx-Umsatzes beim Betrieb mit schwefelfreiem Kraftstoff (3 ppm S) nach 350 Stunden
mit 10 % beziffert. Daher sind regelma¨ßige Entschwefelungsvorga¨nge (DeSOx) erforderlich,
um die urspru¨ngliche Speicherkapazita¨t wieder herzustellen [94].
Thermodynamisch sind die Sulfate wesentlich temperaturstabiler als Nitrate. Die Desulfati-
sierung muss daher bei ho¨heren Temperaturen durchgefu¨hrt werden als die normale Rege-
9iso-Butan, o-Xylen, n-Oktan, iso-Oktan, Propen
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neration (T > 600 °C) [85, 103], was den Mehrverbrauch zusa¨tzlich erho¨ht. Durch die hohe
Desulfatisierungstemperatur (z.T. 700 °C), wird die thermische Alterung des Katalysators
beschleunigt (Sinterprozesse) [94,104].
Weiterhin beeinflusst die Temperatur der Sulfatisierung die Gro¨ße der Sulfatkristalle, die
mit steigender Sulfatisierungstemperatur gro¨ßer werden. Mit wachsender Gro¨ße der Kristalle
wird die Schwefelvergiftung jedoch zunehmend irreversibel [104].
Als geeignetes Reduktionsmittel zur Entschwefelung hat sich Wasserstoff erwiesen. Die
Desulfatisierungstemperatur kann im Vergleich zur Verwendung von CO oder C3H6 um
ca. 100 K reduziert werden [105].
Neben der Schwefelvergiftung fu¨hrt auch die Ablagerung von Kohlenwasserstoffen (Fouling),
die zur Reduktion in großen Mengen dosiert werden mu¨ssen, und die resultierende Verko-
kung des Katalysators zur stetigen Umsatzabnahme [84]. Zu¨nden die kondensierten HC
bei steigender Abgastemperatur, kann es zu lokalen Temperaturspitzen kommen, die den
Katalysator thermisch scha¨digen.
2.4 Bewertung – Verfahrensauswahl
Beim Vergleich der erzielbaren NOx-Umsa¨tze von NH3-SCR und NSC stellt sich das Pro-
blem, dass sich in den publizierten Ergebnissen die unterschiedlichen Strategien der eu-
ropa¨ischen und US-amerikanischen Fahrzeughersteller wiederspiegeln (Tabellen 2.1, S. 13
und A.2, S. 130). Wa¨hrend zur NH3-SCR Ergebnisse vor allem in europa¨ischen Fahrzyklen
vorliegen, beschra¨nken sich die NSC-Untersuchungen auf amerikanische Fahrzyklen. Da un-
terschiedliche Testbedingungen vorliegen, ist nur ein qualitativer Vergleich mo¨glich.
SCR Betrachtet man nur den Abgastrakt, d.h. die Umsetzung der Stickoxide, ist die SCR
das Verfahren der Wahl. Der Arbeitstemperaturbereich ist im Vergleich zu HC-SCR und
NSC am gro¨ßten (Abbildung 2.5). Bei der gleichzeitig ho¨chsten N2-Selektivita¨t bietet dieses
Verfahren die Voraussetzung zur Erfu¨llung zuku¨nftiger Grenzwerte. Fu¨r die Anwendung im
Nutzfahrzeugbereich wurde bereits erfolgreich nachgewiesen, dass die SCR mit HWL zur
Einhaltung der Grenzwerte von EURO V geeignet ist [41].
Der Nachteil des Verfahrens ist die Bereitstellung von Ammoniak im Kfz. Da es im Fahrzeug
nicht vorhanden ist, entsteht durch das Mitfu¨hren, z.B. in Form von HWL10, ein zusa¨tzlicher
Aufwand. Ebenso bedarf es einer Infrastruktur fu¨r die Betankung mit Reduktionsmittel.
HC-SCR Zusammenfassend ko¨nnen sinngema¨ß die in [60] getroffenen Aussagen wieder-
gegeben werden, nach denen die geringe Eduktselektivita¨t sowie die niedrige Produkt- bzw.
10siehe hierzu auch Fußnote 6, S. 7
26 2. Nachmotorische NOx-Minderung
N
O
x-
Um
sa
tz
 (%
)
Temperatur  C
100
90
80
70
60
50
40
30
20
10
0
100 200 300 400 500 600
HC-SCR Urea SCR
NSC
Abbildung 2.5: NOx-Umsatzverhalten von leicht gealterten NSC, HC-SCR, NH3-SCR-Ka-
talysatoren in Motorversuchen (Pkw-Testzyklen) der Ford Motor Corp. bei
einer Raumgeschwindigkeit von 30.000 1/h. Als Reduktionsmittel wurde Die-
selkraftstoff (NSC, HC-SCR) und Ammoniak (Urea-SCR) verwendet (repro-
duziert aus [94]).
N2-Selektivita¨t (N2O-Emission) der LT-Katalysatoren als auch die mangelhafte Alterungs-
stabilita¨t der zeolithbasierten HT-Katalysatoren noch immer einen starken Entwicklungs-
bedarf anzeigen.
Auf Grund der immer noch großen Diskrepanz zwischen erforderlichem und erzielbarem
NOx-Umsatz (80 % vs. 30 %) ko¨nnen durch den Einsatz der HC-SCR – auch nach u¨ber
zehn Jahren Forschungsarbeit bei der Katalysatorentwicklung – die Grenzwerte von EU-
RO V nicht erreicht werden. Eine deutliche Umsatzsteigerung um das Dreifache, wie zur
Einhaltung dieser Norm erforderlich wa¨re, kann nach heutiger Einscha¨tzung auch durch die
Verwendung einzelner Kohlenwasserstofffraktionen nicht erreicht werden.
NSC Bezu¨glich des NOx-Umsatzes und der Schwefeltoleranz sind in den letzten Jahren
zwar Fortschritte gemacht worden, jedoch ist fraglich, ob die erforderliche Langzeitstabilita¨t
von NSC gegeben ist. Im ungealterten Zustand liegen die NOx-Umsa¨tze in Fahrzyklen z.T.
u¨ber 90 %. Diese werden jedoch mit einem unverha¨ltnisma¨ßig hohem Mehrverbrauch erkauft
(z.T. > 10 %). Dies ist insbesondere fu¨r Flottenbetreiber ein zu hoher Aufwand.
Durch die in regelma¨ßigen Absta¨nden erforderliche Entschwefelung kann die Auswirkung der
Schwefelvergiftung zuru¨ckgedra¨ngt werden. Langfristig wird jedoch die thermische Alterung
beschleunigt. Dies wirft insbesondere in Hinblick auf die EPA-Zertifizierung von Nutzfahr-
zeugen, fu¨r die der Nachweis der Einhaltung der Grenzwerte und Haltbarkeit der emissions-
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relevanten Bauteile u¨ber 435.000 Meilen erbracht werden muß, die Frage der Dauerhaltbar-
keit auf. Daru¨ber hinaus ist die Volllastfa¨higkeit auf Grund der mangelnden thermischen
Stabilita¨t der gespeicherten Nitrate fraglich.
Reduktionsmittelauswahl Nach der durchgefu¨hrten Bewertung wird die SCR mit Am-
moniak als aussichtsreichstes Verfahren zur Erfu¨llung der zuku¨nftigen Grenzwerte angese-
hen. Da der Nachteil gegenu¨ber dem NSC-Verfahren darin besteht, dass das Reduktionsmit-
tel nicht im Fahrzeug vorhanden ist, ist das weitere Ziel der Arbeit, die On-Board-Erzeugung
von Ammoniak, festgelegt. Dabei soll Ammoniak direkt ohne den Umweg u¨ber Vorla¨ufer-
substanzen wie z.B. Harnstoff im Fahrzeug generiert werden. Dies bietet den Vorteil, dass
keine Infrastruktur zur Bereitstellung des Reduktionsmittels erforderlich ist. Daru¨ber hinaus
ist bei der Verwendung von gasfo¨rmigem Ammoniak die erreichbare NOx-Reduktion gro¨ßer
und die Dosierbarkeit einfacher als bei allen in Frage kommenden Vorla¨ufersubstanzen.
Das folgende Kapitel behandelt die Auswahl eines geeigneten Herstellungsverfahrens und
dessen Adaption an die mobile Anwendung.
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Kapitel 3
Grundlagen der
Ammoniakherstellung
Zu Beginn dieses Kapitels werden die speziellen Anforderungen an die Ammoniakherstellung
im Fahrzeug erla¨utert. Daran schließt sich ein Abschnitt u¨ber die Auswahl des Herstellungs-
verfahrens an, welches im Hauptteil eingehend vorgestellt wird.
3.1 Anforderung an mobile Systeme
Das Thema der On-Board-Ammoniakerzeugung aus den Elementen ist nicht neu, wie eine
Publikation aus dem Jahr 1993 zeigt. Jedoch ist dies die einzige vorliegende Publikation,
die die klassische Ammoniaksynthese im Fahrzeug untersucht [106]. Daneben sind Patente
bekannt, die die Erzeugung von Ammoniak durch Reduktion von NO mit H2 beschreiben
[107].
Im Gegensatz zu industriellen Prozessen werden bei mobilen Prozessen die Faktoren, die fu¨r
oder gegen einen Prozess oder dessen Konfiguration sprechen, anders gewichtet. Wirtschaft-
liche Kriterien wie Investitionskosten, die bei herko¨mmlichen Prozessen neben der techni-
schen Machbarkeit ausschlaggebend sind, werden im Rahmen dieser Arbeit nicht behandelt.
In erster Linie soll die Machbarkeit u¨berpru¨ft werden. Weiteres Kriterium zur Bewertung ist
der Energiebedarf des Prozesses. Dazu wird im ersten Schritt ein geeigneter Prozess, dessen
Konfiguration und abschließend der optimale Arbeitspunkt (Betriebsbedingungen) gesucht.
Ein wesentliches Kriterium, das bei der Prozessentwicklung beru¨cksichtigt werden soll, ist
der zur Verfu¨gung stehende Raum. Durch die eingeschra¨nkten Platzverha¨ltnisse wird die
Anzahl und Gro¨ße der Prozessstufen, Wa¨rmetauscher u.a¨. eingeschra¨nkt. Dies wirkt sich
zwangsla¨ufig auf die Effizienz des Prozesses aus, der einen ho¨heren Energiebedarf haben
wird als industrielle Prozesse (Abschnitt 3.3).
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Daru¨ber hinaus ist die Infrastruktur im Fahrzeug zu beachten. Energiequellen und Rohstoffe,
die in Produktionsanlagen der chemischen Industrie u¨blicherweise vorhanden sind (unter-
schiedliche Dampfschienen, Ku¨hlwasser, Ku¨hlaggregate, etc.), stehen im Fahrzeug nicht zur
Verfu¨gung. Anfallende Nebenprodukte ko¨nnen in industriellen Komplexen ha¨ufig fu¨r ande-
re Prozesse genutzt werden. Dies ist im Fahrzeug nicht der Fall, so dass die Bildung von
Nebenprodukten ausgeschlossen werden muss.
Industrielle Anlagen werden u¨ber einen langen Zeitraum in einem relativ konstanten Be-
triebspunkt stationa¨r betrieben. Im Fahrzeug variiert der NH3-Bedarf zeitlich stark, da er
proportional der vom Motor emittierten NOx-Menge ist.
3.2 Verfahren zur NH3-Herstellung
Zu Beginn des 20. Jahrhunderts wurden stickstoffhaltige Verbindungen zur Du¨ngung oder
zur Sprengstoffherstellung hauptsa¨chlich in Form von natu¨rlichen Rohstoffen wie Guano aus
Peru und Salpeter (Natriumnitrat) aus Chile eingefu¨hrt [108, S. 173]. Zu dieser Zeit war es
eines der wichtigsten Ziele im Bereich der chemischen Forschung, Stickstoff auf syntheti-
schem Wege zu fixieren, um von Importen unabha¨ngig zu sein und die erwartete rapide
steigende Nachfrage nach Stickstoff befriedigen zu ko¨nnen. Die folgenden Verfahren wurden
untersucht und teilweise umgesetzt; letztendlich setzte sich der Haber-Bosch-Prozess durch
und verdra¨ngte die anderen Verfahren.
Bogenprozess: 1 Luft wird durch einen Elektronenbogen gefu¨hrt. Dabei bildet sich bei ca.
3000 °C NO in geringer Konzentration (1,2 Vol-%), das weiter zu NO2 oxidiert wird.
Letzteres wird durch Wasser gefu¨hrt, um Salpetersa¨ure zu gewinnen. Der Prozess
zeichnet sich vor allem durch den extrem hohen Energieverbrauch von rd. 720 GJ/t NH3
aus [109, S. 385]. Weniger als 3 % der elektrischen Energie werden fu¨r die Herstellung
von NO genutzt [110].
Kalkstickstoffverfahren: 2 Bei diesem Verfahren wird Kalkstein durch mehrmaliges Bren-
nen und abschließendes Mahlen zu CaO verarbeitet. Dieses wird – im energieintensiv-
sten Schritt – mit Kohle und Koks bei 2200 °C zu CaC2 (und CO) weiterverarbei-
tet. Nach einem weiteren Mahl- und Siebvorgang wird CaC2 auf 1000 °C erhitzt und
mit Stickstoff durchspu¨lt, so dass sich CaCN2 (Kalkstickstoff) bildet. Nach erneutem
Mahlen und Stickstoffbehandlung wird CaCN2 im Autoklaven mit Wasser zu NH3 und
CaCO3 umgesetzt [110]. Der Energiebedarf liegt bei rd. 230 GJ/t NH3 [109, S. 384].
Serpek-Prozess: Der Prozess besteht aus der Herstellung von Aluminiumnitrid (AlN), das
– a¨hnlich wie das Kalkstickstoffverfahren – im Autoklaven bei erho¨htem Druck und
1nach Bradley und Lovejoy bzw. auch Birkeland-Eyde-Prozess genannt
2nach Frank und Caro auch engl.: Cyanamide-Process [111]
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erho¨hter Temperatur mit Wasser zu Aluminiumoxid (Al2O3) und NH3 umgesetzt wer-
den soll [112, S. 197-199]. Das Nitrid wird aus Al2O3, das als Schu¨ttgut von Stickstoff
durchstro¨mt wird, bei 1800 °C hergestellt. Es wird berichtet, dass der Prozess nicht
durchfu¨hrbar ist [112, S. 198/199].
Haber-Bosch-Prozess: Der von Haber entwickelte Prozess zur Ammoniaksynthese aus
den Elementen wurde von Bosch und Mittasch bei der BASF zur industriellen Reife
weiterentwickelt. Das Synthesegas, das aus H2 und N2 im sto¨chiometrischen Verha¨ltnis
von 3:1 besteht, wird bei 400 °C und je nach Prozesslizenz bei 80 bis 1000 bar [113,
S. 179] u¨ber einen Katalysator geleitet, der die Umsetzung zu Ammoniak beschleunigt.
Alle anderen Verfahren wurden durch diesen Prozess verdra¨ngt, so dass heute nahe-
zu 100 % des industriell produzierten Ammoniaks mit diesem Verfahren hergestellt
werden [114].
NH3 aus NO: Hierbei handelt es sich um eine Abwandlung des bereits erwa¨hnten Bogen-
prozesses. Stickstoff wird zuna¨chst in Form von NO fixiert. Anschließend wird NO mit
Wasserstoff auf einem Edelmetallkatalysator zu NH3 reduziert. Die Umsa¨tze sind im
Temperaturbereich von 300 bis 500 °C quantitativ. In [115] wird von NH3-Ausbeuten
von u¨ber 90 % auf Platin- und Palladium-Katalysatoren berichtet. Die NO-Erzeugung
ist bzgl. der energetischen Effizienz der kritische Prozessschritt [116].
3.3 Energiebedarf
Neben den Investkosten kommt dem spezifischen Energiebedarf der Ammoniaksynthese ei-
ne besondere Bedeutung zu, da er die Betriebskosten maßgeblich beeinflußt. Dies gilt im
industriellen Bereich sowie bei der Anwendung im Fahrzeug. Es ist neben der Machbarkeit
das wesentliche Kriterium, das u¨ber die Auswahl des Verfahrens entscheidet.
Der Energiebedarf zur Stickstofffixierung konnte in den letzten 100 Jahren kontinuierlich
gesenkt werden (Abbildung 3.1). Anfang des 20. Jahrhunderts bedurfte es noch rd. 700 GJ,
um eine Tonne Stickstoff im Bogenprozess zu fixieren. Inzwischen liegt der Energiebedarf
der besten Prozesse bei 30 GJ/t NH3.
Der theoretische, spezifische Energiebedarf fu¨r die Ammoniaksynthese kann unter der An-
nahme, dass Erdgas (CH4) als Wasserstoffquelle verwendet wird, mit Hilfe der folgenden
Gleichung bestimmt werden [114, S. 184]:
CH4 + 0,3035O2 + 1,131N2︸ ︷︷ ︸
1,4345Luft
+1,393H2O ⇒ CO2 + 2,262NH3 (3.1)
∆H0298 = −86 kJ/mol
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Abbildung 3.1: Historische Entwicklung des Energiebedarfs zur Stickstofffixierung (reprodu-
ziert aus [109, S. 385])
Da es sich um eine exotherme Reaktion handelt, sind – rein thermodynamisch betrachtet –
in einem idealen Prozess Wa¨rme und Kraft nutzbar. Da der reale Prozess aber einen hohen
Grad an Irreversibilita¨t aufweist, wird Energie fu¨r die Ammoniakerzeugung beno¨tigt. Nach
[114, S. 185] ist es gerechtfertigt, den unteren Heizwert der sto¨chiometrischen Methanmenge
als minimalen Energiebedarf anzusetzen. Unter dieser Annahme ergibt sich ein Wert von
20,9 GJ/t NH3 im Vergleich zu den besten industriellen Niedrig-Energie-Prozessen, die Werte
von 30 GJ/t NH3 erreichen (Tabelle A.3).
3.4 Verfahrensauswahl und Arbeitsschwerpunkt
3.4.1 Eingrenzung der Verfahren
Die Eignung der o.g. Verfahren zur Ammoniaksynthese im Kfz wurde, basierend auf Lite-
raturdaten, u¨berpru¨ft. Auch bei der Verwendung heutiger Technologien sind die Alterna-
tivverfahren mit Ausnahme des abgewandelten Bogenprozesses (NH3 aus NO) dem Haber-
Bosch-Prozess aus technischer Sicht unterlegen.
Die wesentlichen Schwachpunkte der historischen Prozesse sind
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• unvollsta¨ndige Umsa¨tze,
• geringe Ammoniakausbeuten bei langen Prozesszeiten,
• Handhabung sehr hoher Temperaturen,
• temperaturbedingte Werkstoffprobleme und
• vor allem hohe Energiebedarfe.
Um eine Auswahl zwischen Haber-Bosch-Synthese und der NH3-Erzeugung aus NO zu tref-
fen, ist eine genauere Untersuchung erforderlich. Besonderes Augenmerk gilt dabei dem
spezifischen Energiebedarf.
3.4.2 Energiebedarf – NH3 aus NO
Um den Energiebedarf abzuscha¨tzen, mu¨ssen die einzelnen Prozessschritte bekannt sein bzw.
festgelegt werden. Basierend auf [117, 118] wurde ein Fließbild der NH3-Erzeugung aus NO
erstellt (Abbildung 3.2).
Der Prozess besteht aus den Schritten
1. NO-Erzeugung,
2. H2-Erzeugung und
3. Reduktion von NO mit H2 zu NH3.
Sowohl NO- als auch H2-Bildung sollen von einer Brennereinheit (B) u¨bernommen werden.
Analog zum Betrieb eines Motors, dessen Abgas mittels NSC entstickt wird (Kapitel 2.3), soll
die Brennereinheit abwechselnd fett und mager betrieben werden, um alternierend H2 (Par-
tielle Oxidation) und NO (magere Verbrennung) zu bilden. Die Stickoxide werden wa¨hrend
der Mager-Phase im NSC gespeichert und in der Fett-Phase durch Wasserstoff zu Ammoniak
umgesetzt.
Der Kraftstoffverbrauch bzw. Energiebedarf setzt sich demnach aus dem Bedarf fu¨r die NO-
und H2-Erzeugung zusammen. Zuna¨chst wird der erste Schritt, die NO-reiche Verbrennung,
bilanziert. Als Modell-Brennstoff wird an Stelle von Diesel C15H28 verwendet, um das H/C-
Verha¨ltnis richtig abzubilden. Die Brutto-Reaktionsgleichung lautet:
C15H28 + νN2,αN2 + νO2O2 ⇒ νCO2CO2 + νH2OH2O + νN2,ωN2 + νNONO + νO2,ωO2 (3.2)
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B NSC
Luft
Kraftstoff
NO- / H2-Erzeugung
(λ > 1 / λ < 1)
NO + Restgas
(λ > 1)
H2 + Restgas
(λ < 1)
NO-Einspeicherung /
NH3-Erzeugung
(λ > 1 / λ < 1)
NH3-Dosierung
Motor
Abgas SCR gereinigtes Abgas
Abbildung 3.2: Fließbild der NH3-Synthese aus NO
Die Berechnung der sto¨chiometrischen Koeffizienten νi, die fu¨r die Lo¨sung von Gleichung 3.7
erforderlich ist, ist im Anhang (S. 144) dargestellt.
Um einen mo¨glichst hohen NO-Anteil zu erreichen, muss sowohl die Temperatur als auch der
O2-Partialdruck ausreichend hoch sein. Eine Erho¨hung der Verbrennungstemperatur wird
durch die Verwendung sauerstoffangereicherter Luft erreicht. Dabei wird das Maximum des
erreichbaren NO-Anteils von 1,8 % bei einem O2-Anteil von ca. 65 % erreicht [119]. Durch
die U¨berschußzugabe von Sauerstoff erho¨ht sich der Sauerstoffpartialdruck und somit der
erreichbare NO-Anteil.
Fu¨r die Berechnungen wurde hierzu analog zur Luftzahl eine Sauerstoffzahl (λO2 =
O2
O2,sto¨ch
)
eingefu¨hrt, die das Verha¨ltnis der tatsa¨chlich vorhanden Sauerstoffmenge zur sto¨chiometrisch
erforderlichen Menge beschreibt.
Zur Berechnung des Kraftstoffbedarfs fu¨r die H2-Erzeugung – dem zweiten Prozessschritt –
wird von einer idealisierten partiellen Oxidation (POX) gema¨ß
C15H28 +
15
2
O2 ⇒ 15CO + 14H2 (3.3)
ausgegangen. Diese Bruttoreaktion, in der Wasserstoff nicht von Sauerstoff aufgezehrt wird,
stellt bzgl. der H2-Erzeugung den Best Case dar.
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Der dritte Verfahrensschritt wird ebenfalls idealisiert betrachtet. Es wird davon ausgegangen,
dass das gebildete NO vollsta¨ndig im NSC eingespeichert wird und die Reduktion von NO
durch H2 ohne die Bildung von Nebenprodukten (z.B. N2O) stattfindet:
2NO + 5H2 ⇒ 2NH3 + 2H2O (3.4)
Fu¨r diese Reaktion muss der Umsatz von NO in NH3 beru¨cksichtigt werden, da das nicht
umgesetzte NO zusa¨tzlich zum motorischen NO durch NH3 reduziert werden muss. Mit
fallendem NO-Umsatz steigt also die erforderliche NH3-Gesamtmenge. Der NO-Umsatz der
NH3-Erzeugung wird mit dem zu- und abgefu¨hrten (Index α und ω) NO-Stoffstrom gema¨ß
ζNO = 1− n˙NOω
n˙NOα
(3.5)
definiert. Der fu¨r die Reduktion des motorischen NO verbleibende NH3-Molenstrom ergibt
sich dann zu:
n˙NH3,red = n˙NOα (2ζNO − 1) (3.6)
Bei einem NO-Umsatz von nur 50 % wu¨rde also gerade so viel NH3 gebildet, wie man fu¨r
die Reduktion des nicht umgesetzten NO beno¨tigt und es stu¨nde netto kein NH3 fu¨r die
Reduktion des im Motorabgas enthaltenen NO zur Verfu¨gung. Aus diesem Grund kommt
dem NO-Umsatz eine entscheidende Bedeutung zu.
Da sich der Umsatz des NO durch U¨berschußzugabe von H2 erho¨hen la¨sst, wird das Feed-
verha¨ltnis αH2 , das die Menge des tatsa¨chlich zugegebenen Wasserstoffs zum sto¨chiometri-
schen Bedarf beru¨cksichtigt, eingefu¨hrt.
Der NO-Stoffstrom in Gleichung 3.6 la¨sst sich durch das Produkt des NO-Anteils (xNO) und
des Stoffstroms des Brennerabgases n˙NOα = n˙B ·xNO ersetzen. Beru¨cksichtigt man zusa¨tzlich
die Sto¨chiometrie der NO-Erzeugung, erha¨lt man fu¨r den Kraftstoffbedarf (n˙HC,NO), der fu¨r
die NO-Erzeugung erforderlich ist:
n˙HC,NO =
n˙NH3,red
xNO (2ζNO − 1) (νCO2 + νH2O + νN2,ω + νNO + νO2,ω)
(3.7)
Unter Beru¨cksichtigung der U¨berschusszugabe von Wasserstoff αH2 ergibt sich der fu¨r die
H2-Erzeugung erforderliche Kraftstoffstrom n˙HC,H2 zu:
n˙HC,H2 = αH2
3
28
· n˙NH3,red
2ζNO − 1 (3.8)
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Somit ergibt sich der Gesamt-Kraftstoffverbrauch aus n˙HC,ges = n˙HC,HC + n˙HC,H2 . Der spe-
zifische Kraftstoffverbrauch (pspez) setzt die chemische Energie des Kraftstoffs ins Verha¨ltnis
zur erzeugten Ammoniakmenge:
pspez =
m˙HC,ges ·Hu,HC
n˙NH3 ·MNH3
(3.9)
Die Berechnung des Energiebedarfs wurde fu¨r einen H2-U¨berschuß von zwei und unterschied-
liche NO-Umsa¨tze (ζNO) durchgefu¨hrt. Da der erzielbare NO-Anteil (xNO) im Abgas der
Brennereinheit nicht bekannt ist, wurde der spezifische Energiebedarf als Funktion des NO-
Anteils berechnet und in Abbildung 3.3 aufgetragen. Ein Anhaltswert welcher NO-Anteil in
Abha¨ngigkeit von der Temperatur thermodynamisch erreichbar wa¨re, kann Abbildung 1.1
(S. 3) entnommen werden. Der tatsa¨chlich erreichbare NO-Anteil liegt jedoch unterhalb
dieser Werte.
Abbildung 3.3: Einfluss des NO-Anteils im Abgas des NO-Brenners auf den spezifischen
Energiebedarf der NH3-Erzeugung aus NO, Parameter: NO-Umsatz (ζNO)
Aus Abbildung 3.3 ist ersichtlich, dass selbst bei einem NO-Umsatz 90 % und einem NO-
Anteil von 20.000 ppm im Brennerabgas der spezifische Energiebedarf bei rd. 10.000 kJ/g
liegt. La¨ge der NO-Umsatz bei 70 %, verdoppelte sich der spezifische Energiebedarf sogar
auf fast 20.000 kJ/g.
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Verglichen mit den besten industriellen Prozessen (Haber-Bosch-Synthese), die einen Wert
von 30 kJ/g erreichen, liegt die NH3-Bildung aus NO energetisch um fast drei Gro¨ßenord-
nungen schlechter. Daru¨ber hinaus ist fraglich, ob der angenommene NO-Anteil von 2 %
u¨berhaupt erreichbar ist.
Des Weiteren wurde fu¨r die H2-Erzeugung davon ausgegangen, dass der ganze im Kraftstoff
enthaltene Wasserstoff fu¨r die NO-Reduktion zur Verfu¨gung steht. Die Wasserstoffbilanz
wird im realen System schlechter ausfallen, was die energetische Effizienz des Prozesses
weiter verschlechtern wird. Der Großteil der Energie wird jedoch nicht fu¨r die Wasserstoff-,
sondern die NO-Erzeugung aufgebracht (70–90 %).
Da man den Energiebedarf jedoch nicht einfach mit dem der industriellen Haber-Bosch-
Synthese vergleichen kann, wurde fu¨r die NH3-Synthese im Fahrzeug ebenfalls eine Abscha¨t-
zung des spezifischen Energiebedarfs durchgefu¨hrt. Fu¨r die Wasserstofferzeugung wurde von
einem Elektrolyseverfahren ausgegangen, dessen Wirkungsgrad mit 50 % angesetzt wurde.
Da der Strom fu¨r die Elektrolyse im Fahrzeug aus Kraftstoff erzeugt werden muss, wurde
der erforderliche Energiebedarf unter Beru¨cksichtung der Wirkungsgradkette im Kfz auf den
Kraftstoffeinsatz zuru¨ckgerechnet.
Da aus einer ersten Abscha¨tzung schon bekannt war, dass der Haber-Bosch-Prozess ohne
Wasserstoffru¨ckfu¨hrung nicht auskommen wu¨rde, wurde ein zu diesem Zeitpunkt noch nicht
na¨her spezifizierter Prozessschritt fu¨r die NH3-Abtrennung vorgesehen. Die Abtrennleistung
wurde zwischen 60 und 90 % variiert, d.h., dass zwischen 60 und 90 % des gebildeten NH3
abgetrennt werden.
Der Energiebedarf fu¨r die Komprimierung des Synthesegases wurde bei der Berechnung
beru¨cksichtigt (isentrope Kompression). Wie zu erwarten ist, hat er jedoch nur einen gerin-
gen Anteil am Gesamtenergiebedarf (rd. 10 bis 15 %). Der Großteil wird fu¨r die Wasserstof-
ferzeugung beno¨tigt.
Die Bandbreite des spezifischen Energiebedarfs lag, je nach angenommener Trennleistung der
NH3-Abtrennung, dem Wirkungsgrad der Elektrolysezelle und dem erreichbaren NH3-Anteil
im Reaktor zwischen 600 und 2000 kJ/g. Im Vergleich zur industriellen Haber-Bosch-Synthese
sind dies sehr schlechte Werte, die eine 20- bis anna¨hernd 70-mal geringere energetische
Effizienz bedeuten.
Vergleicht man diese Werte jedoch mit der NH3-Erzeugung aus NO, stellt man fest, dass
selbst der Worst Case der Haber-Bosch-Synthese um den Faktor fu¨nf effizienter als der Best
Case des modifizierten Bogenprozesses ist.
Auch wenn der zu Grunde gelegte Haber-Bosch-Prozess verfahrenstechnisch aufwa¨ndiger ist
als die NO-Route, wird er auf Grund des energetischen Vorteils ausgewa¨hlt und im weiteren
Verlauf der Arbeit untersucht.
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3.5 Haber-Bosch-Prozess
3.5.1 Betriebsbedingungen
Kern des Haber-Bosch-Prozesses ist der
”
Konverter“, in dem die eigentliche Synthese des
Ammoniaks aus Wasserstoff und Stickstoff auf einem gro¨ßtenteils aus Eisen bestehenden
Katalysator gema¨ß
1/2N2 + 3/2H2 ⇀↽ NH3 ∆H
0
298 = −46,22 kJ/mol (3.10)
stattfindet. Bei niedrigen Temperaturen (unterhalb 350 °C) ist die Reaktion kinetisch limi-
tiert; bei hohen Temperaturen (oberhalb 500 °C) liegt das Gleichgewicht auf der Eduktseite,
so dass der Umsatz thermodynamisch limitiert ist. Da die Reaktion unter Volumenabnah-
me abla¨uft, la¨sst sich das Gleichgewicht durch Erho¨hung des Drucks auf die Produktseite
verschieben. In Abbildung B.1 (S. 140) ist die Gleichgewichtskonzentration fu¨r Ammoniak
u¨ber der Temperatur bei verschiedenen Dru¨cken wiedergegeben.
In Folge der niedrigen Umsa¨tze bei Umgebungsdruck, die fu¨r technische Anwendungen zu
gering waren, schlug Haber Konzepte vor [114, S. 6], die noch heute in fast allen Anlagen
realisiert sind [120]:
• Um den Verlust an Synthesegas zu minimieren, wird Ammoniak abgetrennt und das
nicht umgesetzte Synthesegas zum Reaktor zuru¨ckgefu¨hrt.
• Da es sich um eine Gleichgewichtsreaktion handelt, die unter Volumenabnahme abla¨uft,
wird das Gleichgewicht durch Erho¨hen des Synthesedrucks auf die Produktseite ver-
schoben. Im urspru¨nglichen Prozess von Haber und Bosch lag der Druck daher bei 200
bis 300 bar; spa¨ter wurden Anlagen bei Dru¨cken zwischen 100 und 1000 bar3 betrie-
ben [113, S. 179], [121, S. 226].
Der Claude-Prozess stellt bezu¨glich der Ru¨ckfu¨hrung eine Ausnahme dar. Der Betrieb bei
extrem hohen Dru¨cken von 900 bis 1000 bar und einem dadurch bedingten Umsatz zwischen
40–80 % [113, S. 180], macht eine Ru¨ckfu¨hrung des Synthesegases u¨berflu¨ssig [114, S. 44].
Die Einsparung der Ru¨ckfu¨hrung wird durch hohe Kosten fu¨r die extrem druckstabilen
Anlagenkomponenten und die hohe Verdichtungsarbeit erkauft.
Da dem Eisenkatalysator auf Grund seiner geringen Toleranz gegenu¨ber Katalysatorgif-
ten hochreines Synthesegas zugefu¨hrt werden muß (Abschnitt 3.5.7), erkannte Carl Bosch
wa¨hrend der Umsetzung in den technischen Maßstab, dass die O¨konomie des Prozesses im
Wesentlichen von der Bereitstellung des hochreinen Synthesegases abha¨ngig ist [114, S. 2].
3Casale-, Fauser-, Mont Cenis–Uhde-, Claude-Prozess
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Darum wurden neue Verfahren zur Wasserstofferzeugung entwickelt, wie z.B. die Reformie-
rung von Methan bzw. Erdgas.
Da der wesentliche Aufwand des Gesamtprozesses fu¨r die Bereitstellung und Reinigung des
Synthesegases erforderlich ist [1], liegt in diesem Bereich auch das gro¨ßte Potenzial den
Prozess zu vereinfachen, um ihn in mobilen Anwendungen nutzbar zu machen. Bei der
experimentellen Untersuchung der Ammoniaksynthese im Rahmen dieser Arbeit gilt daher
dem Einfluss von Katalysatorgiften besonderes Augenmerk.
3.5.2 Konfiguration – Synthesekreislauf
Die Konfigurationen des Synthesekreises unterscheiden sich bezu¨glich der Anordnung von
Reaktor, Produktabtrennung, Kompressor sowie dem Ort der Zufu¨hrung des Ru¨cklaufgases
und des frischen Synthesegases.
Die Konfiguration ist von den Randbedingungen, wie z.B. der Konzentration von Kata-
lysatorgiften im Frischgas, dem Druckniveau und -verlust sowie den Temperaturniveaus
abha¨ngig. Die ga¨ngigsten Konfigurationen sind in [114, S. 145] und [122, S. 223] diskutiert.
Die energetisch optimale Konfiguration ist nur fu¨r sehr reines Synthesegas geeignet, da es in
diesem Fall nach der Kompression und der Mischung mit dem zuru¨ckgefu¨hrten Gas direkt
in den Reaktor geleitet wird. Die Ammoniakabtrennung findet nach dem Reaktor statt, wo
der ho¨chste Ammoniakpartialdruck vorliegt. Stromabwa¨rts wird das Purge-Gas abgefu¨hrt,
da an diesem Ort der Anteil der Inertkomponenten (hauptsa¨chlich Methan und Argon) hoch
und der des Ammoniaks gering ist.
Die Menge des zuru¨ckgefu¨hrten Gases ist somit minimal; entsprechend niedrig ist auch die
Kompressionsarbeit fu¨r den rezirkulierten Strom. Ein weiterer Vorteil ist, dass mit dieser
Konfiguration die geringste Ammoniakkonzentration im Eintritt in den Reaktor erreicht
wird, so dass bei konstanter Produktionsmenge die Gasmenge, die umgewa¨lzt werden muss,
auch ein Minimum aufweist, was sich ebenfalls positiv auf die Kompressionsarbeit auswirkt.
3.5.3 Kompressionsarbeit
Aus dem vorigen Abschnitt ist ersichtlich, dass die Konfiguration des Synthesekreislaufs
die Kompressionsarbeit wesentlich beeinflusst. Deren Gro¨ße wirkt sich wiederum auf den
Energiebedarf des Gesamtprozesses aus. Daher wird im Folgenden ein kurzer Abriss der
Zusammenha¨nge gegeben.
Der gro¨ßte Anteil der Kompressionsarbeit wird bei herko¨mmlichen Synthesedru¨cken um
200 bar fu¨r die Kompression des frischen Synthesegases aufgewendet. Mit fallendem Synthe-
sedruck nimmt jedoch die fu¨r die Rezirkulation aufzuwendende Energie zu, da bei geringerem
Absolutdruck bei gleichem Massenstrom der Druckverlust zunimmt. Andererseits muss fu¨r
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die Kompression des frischen Synthesegases wegen des geringeren Drucks weniger Energie
aufgewendet werden.
Fu¨r eine Anlage mit einer Kapazita¨t von 900 tato bedeutet dies, dass ab einem Druck un-
terhalb von ca. 100 bar die Energieaufwendung fu¨r die Kompression des recyclierten Gases
und des frischen Eduktgases gleiche Werte annehmen ko¨nnen (Abbildung 3.4).
Abbildung 3.4: Einfluss des Synthesedrucks auf die wesentlichen Energiebedarfe (Kompressi-
onsarbeit) einer 900 t/Tag Produktionsanlage (der British Sulfur Corporation)
(reproduziert aus [109, S. 417]
Fu¨r die genannte Anlage betra¨gt die minimale Kompressionsleistung rd. 18000 kW. Bezogen
auf die Tagesleistung bedeutet dies einen spezifischen Energiebedarf von 1,73 GJ/tNH3 fu¨r
die Verdichtung. Bei einem niedrig angesetzten spezifischen Gesamtenergieverbrauch von
28 GJ/tNH3 (Tabelle A.3) ergibt dies einen Mindestanteil von 6 % am Gesamtenergiebedarf.
3.5.4 Produktabtrennung
Im industriellen Prozess wird Ammoniak durch eine mehrstufige Kondensation aus dem Syn-
thesegas abgetrennt. Die erste Kondensationsstufe wird zumeist mit Ku¨hlwasser betrieben.
Fu¨r die zweite bei -10 bis -25 °C betriebene Stufe ist ein Ka¨ltekreislauf erforderlich [114,
S. 164].
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Eine weitere Mo¨glichkeit der Abtrennung ist die Wa¨sche mit Wasser. Dieses Verfahren wur-
de bei den ersten industriellen Anlagen bei der BASF AG eingesetzt, weil Probleme bei der
Kondensation auftraten [114, S. 164/165]. Da Wasser jedoch ein Katalysatorgift ist (Ab-
schnitt 3.5.6), muss das zuru¨ckgefu¨hrte Synthesegas aufwendig getrocknet werden, bevor es
in den Reaktor zuru¨ckgefu¨hrt wird. Ein weiterer Nachteil ist, dass Ammoniak nicht rein
vorliegt, sondern erst durch Destillation gereinigt werden muss.
In [106] wird Ammoniak durch Druckwechseladsorption aus dem Synthesegas abgetrennt.
Dies erfordert jedoch einen erheblichen apparativen Aufwand und mindestens zwei Adsorber.
Eine weitere Mo¨glichkeit ko¨nnte der Einsatz von Membranen zur Abtrennung von Ammo-
niak oder der Schlu¨sselkomponente Wasserstoff sein. Zur Abtrennung von Ammoniak wird
in [121, S. 254] von Polyethylenmembranen sowie Anionenaustauschermembranen berichtet.
Die Eigenschaften von Kationenaustauschermembranen werden in [123–125] beschrieben.
Es bleibt zu pru¨fen, ob die guten Ergebnisse mit NH3/H2-Selektivita¨ten von bis zu 600 und
hohen Flu¨ssen von 0,01 m/s reproduzierbar sind [125].
Auch fu¨r die Abtrennung von Wasserstoff stehen Membranen zur Verfu¨gung. Diese wer-
den im industriellen Bereich fu¨r die sogenannte Purge Gas Recovery verwendet, d.h. die
Ru¨ckgewinnung von Wasserstoff aus dem Purgegasstrom [121, S. 258].
3.5.5 Verfahrensauswahl – Produktabtrennung
Ein zusa¨tzlicher Ka¨ltekreislauf zur Kondensation von Ammoniak ist im Kfz aus Platz- und
Kostengru¨nden nicht realisierbar. Selbiges gilt fu¨r die Druckwechseladsorption, deren dis-
kontinuierliche Betriebsweise mehrere Adsorber erforderlich macht. Die Wa¨sche mit Wasser
scheidet auf Grund der aufwendigen Trocknung des zuru¨ckzufu¨hrenden Synthesegases aus.
Fu¨r die Produktabtrennung im Kfz ist die Membran das Mittel der Wahl – sofern geeig-
nete Membranwerkstoffe vorhanden sind, die eine ausreichende Trennleistung bei gleichzei-
tiger Kompaktheit (hohe Flu¨sse) ermo¨glichen. Der einfache Betrieb und der geringe ver-
fahrenstechnische Aufwand sprechen fu¨r das Verfahren. Ausser Druckminderern sind keine
Zusatzaggregate erforderlich, da der fu¨r die Permeation erforderliche Druck schon seitens
der Synthese vorhanden ist. Der Energieaufwand fu¨r die Trennaufgabe wird von der Kom-
pressionsarbeit des zuru¨ckgefu¨hrten Gasstroms bestimmt. Gerade bei der Trennung kleiner
Volumenstro¨me, wie sie auch im Kfz zu erwarten sind, sind Membranverfahren wirtschaft-
lich.
3.5.6 Katalysatoren
Der klassische Fe-Katalysator geht auf schwedischen Magnetit (Fe3O4) aus Gollivare zuru¨ck,
der in der natu¨rlichen Form die erforderlichen Beimengungen von Promotoren in Form von
42 3. Grundlagen der Ammoniakherstellung
metalloxidischen Verunreinigungen entha¨lt [109, S. 349]. Die wichtigsten sind Aluminiu-
moxid (Al2O3) und Kaliumoxid (K2O), durch deren Beimischung der doppelt promotierte
Katalysator entsteht [109, S. 394-395]. Aluminiumoxid wirkt als struktureller Promotor;
Kaliumoxid wirkt als elektronischer Promotor [114, S. 49]. Weitere Metalloxide des Calzi-
ums, Siliziums, Magnesiums und auch Spuren von Chrom ko¨nnen daru¨berhinaus enthalten
sein [109].
Durch Reduktion in Synthesegas werden Magnetit und Wustit (Fe2O3) in metallisches Eisen
umgewandelt. Dabei entstehen die Porenstruktur, die große spezifische Oberfla¨che und die
katalytisch aktive Phase (α-Fe) [114, S. 52]. Das aktive Zentrum wird mit C7 bezeichnet
und besteht aus Eisenatomen, die jeweils sieben weitere Eisenatome als Nachbarn besitzen.
Bei der Suche nach geeigneten Katalysatorsystemen durch Mittasch et al. bei der BASF AG
wurden bis 1911 mehr als 2500 Verbindungen [114, S. 36] – fast alle Elemente des Peri-
odensystems – auf ihre Eignung untersucht. Auch Ruthenium war unter den untersuchten
Elementen und wurde schon 1912 als Katalysator vorgeschlagen. Auf Grund der hohen Ko-
sten wurde es jedoch nicht eingesetzt [126, S. 1700].
Seit Beginn der 1970er Jahre werden erneut Anstrengungen zur Entwicklung hochaktiver
Ruthenium-Katalysatoren unternommen. Der einzige heute industriell eingesetzte Nicht-Ei-
sen-Katalysator besteht aus auf Graphit getra¨gertem Ruthenium und wurde von British
Petroleum entwickelt [127,128]. Er wird im sogenannten KAAP-Verfahren4 der ehemaligen
M. W. Kellogg Corp. 5 eingesetzt [129,130]. Im Vergleich zu herko¨mmlichen Eisenkatalysa-
toren ist der verwendete Katalysator um den Faktor zehn bis zwanzig aktiver [114, S. 62].
Daru¨berhinaus werden Systeme mit Ruthenium auf oxidischen Tra¨gern [2, 131–133] und
Zeolithen [134] untersucht. Als Promotoren der Rutheniumkatalysatoren werden u.a. Ca¨sium
und Barium verwendet [135]. Der in [2] vorgestellte Cs-Ru/MgO Katalysator hat bei 588 K
eine drei bis vier mal ho¨here Aktivita¨t als industrielle Fe-Katalysatoren. Die Aktivita¨t des
mit Barium promotierten Katalysators ist im kinetisch kontrollierten Bereich bis 600 K (Ba-
Ru/MgO) sogar um den Faktor zehn ho¨her. Auf Ba-Ru/MgO wird ein NH3-Anteil von
12,8 % bei 684 K und 50 bar gegenu¨ber 13,2 % bei 723 K und 107 bar erreicht (Tabelle 3.1).
3.5.7 Katalysatorgifte
Eingehende Untersuchungen zur Auswirkung von Katalysatorgiften sind nur fu¨r Fe-Kata-
lysatoren publiziert, auf die sich die im Folgenden zusammengestellten Informationen be-
ziehen. Es wird zwischen tempora¨ren und permanenten Katalysatorgiften unterschieden,
die zu einer reversiblen bzw. irreversiblen Aktivita¨tsabnahme fu¨hren. Erstere fu¨hren nur
wa¨hrend ihrer Anwesenheit im Synthesegas zu einer Aktivita¨tsabnahme, wie deutlich aus
4Kellogg Advanced Ammonia Process
5Heute als Kellogg, Brown & Root zur Halliburton Corp. geho¨rend
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Tabelle 3.1: Vergleich der Aktivita¨t von Ru/MgO, Cs-Ru/MgO, Ba-Ru/MgO und einem in-
dustriellen, promotierten Fe-Katalysator (aus [2])
T p GHSV Q xNH3
Katalysator (°C) (MPa) (1/h) (ml/min) (%)
Ru/MgO 783 5 13900 40 5,04
Cs-Ru/MgO 665 5 13900 40 5,90
Ba-Ru/MgO 684 5 16100 40 12,80
Fe promotiert 723 10,7 16000 305 13,20
Abbildung 3.5 hervorgeht. Nach Entfernung des Katalysatorgifts bzw. des Wassers aus dem
Synthesegas wird die Ausgangsaktivita¨t wieder erreicht.
Zu den wichtigsten Katalysatorgiften, die herstellungsbedingt im Synthesegas enthalten sein
ko¨nnen, geho¨ren CO, CO2, H2O und O2. Sie wirken vorwiegend als tempora¨re Katalysa-
torgifte [137, S. 113], [138, S. 277], ko¨nnen aber bei hohen Temperaturen und la¨ngerem
Einwirken auch eine irreversible Vergiftung hervorrufen [137, S. 117]. Prinzipiell sind alle
sauerstoffhaltigen Komponenten als Katalysatorgifte einzustufen, also auch Stickoxide.
Kohlenoxide und Sauerstoff werden unter Synthesebedingungen im Eintritt in das Kata-
lysatorbett sehr schnell zu Methan und Wasser umgesetzt, da die Fe-Katalysatoren auch
effektive Methanisierungskatalysatoren sind [109, S. 406]. Auf diesem Mechanismus beruht
die allgemein akzeptierte A¨quivalenz der o.g. Katalysatorgifte. Die Konzentration wird auf
die enthaltenen Sauerstoffatome (O-A¨quivalent) umgerechnet [109, 137], d.h. 20 ppm CO
entsprechen 20 ppm H2O, bzw. 10 ppm CO2 respektive O2 und fu¨hren jeweils zur gleichen
Aktivita¨tsabnahme.
Der Einfluss des Sauerstoffanteils (O-A¨quivalent) auf die Aktivita¨tsabnahme kann Abbil-
dung 3.6 entnommen werden. Auf Grund der starken Aktivita¨tsabnahme bei Sauerstoffa¨qui-
valentgehalten gro¨ßer 10 ppm wird der Anteil im Feedgas auf maximal 10 ppm beschra¨nkt,
so dass im Reaktoreintritt 3 ppm vorliegen [114, S. 146].
Nach [136] wirkt sich bei gleichem Sauerstoffanteil ein niedriger Gesamtdruck mildernd auf
den Vergiftungseffekt aus, was auf den geringeren Sauerstoffpartialdruck zuru¨ckgefu¨hrt wird.
Mit zunehmender Temperatur kann die Aktivita¨tsabnahme zuru¨ckgedra¨ngt werden. Dies
wird auf die schnellere Reduktion des durch Sauerstoff oxidierten Katalysators bei ho¨heren
Temperaturen zuru¨ckgefu¨hrt [137, S. 115]. Ein gegenla¨ufiger Effekt verhindert jedoch den
dauerhaften Betrieb bei erho¨hter Temperatur in Anwesenheit von Sauerstoff. Der Anteil
der irreversiblen Deaktivierung durch die stetige Einwirkung von Sauerstoff nimmt mit der
Temperatur zu, was auf Rekristallisationseffekte im Katalysator zuru¨ckgefu¨hrt wird [114,
S. 57].
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Abbildung 3.5: Tempora¨re Vergiftung eines doppelt promotierten Fe-Katalysators (1,05%
Al2O3, 0,25% K2O) durch Wasser bei 450 °C, Parameter: Druck (reprodu-
ziert aus [136])
3.5.8 Kinetische Modellierung
Formalkinetik – Eisenkatalysatoren
Die erste publizierte Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit, die mit experimentellen
Werten gut u¨bereinstimmt und lange zur Auslegung von Reaktoren genutzt wurde, ist das
von Temkin et al. publizierte Modell [140]. Bei der Herleitung wurde davon ausgegangen,
dass
• die dissoziative Stickstoffadsorption der geschwindigkeitsbestimmende Schritt der Ge-
samtreaktion ist,
• Ammoniak und Wasserstoff keinen Einfluss auf die Stickstoffadsorption haben und
• die Kinetik der Stickstoffadsorption durch den Ansatz nach Elovich beschrieben werden
kann.
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Abbildung 3.6: Einfluss des Sauerstoffgehalts auf die Aktivita¨t ausgedru¨ckt als Quotient der
Reaktionsgeschwindigkeit mit und ohne Anwesenheit von Sauerstoff (rp/r),
Fe-Katalysator AS-4-F (Norsk Hydro) (reproduziert aus [139])
Fu¨r die Adsorption und Desorption von Stickstoff la¨sst sich mit dem Bedeckungsgrad Θ und
den Konstanten ka, kd, g und h schreiben:
ra = kapN2 exp (−gΘ) (3.11)
rd = kd exp (hΘ) (3.12)
(3.13)
Dabei stellen ka und kd die Geschwindigkeitskonstanten der Adsorption bzw. Desorption
dar. Aus der ersten Annahme und der Ad- / Desorptionsgeschwindigkeit ergibt sich die
Reaktionsgeschwindigkeit zu:
r = kapN2 exp (−gΘ)− kd exp (hΘ) (3.14)
Unter Verwendung einer Frumkin-Isotherme zur Beschreibung des Adsorptionsgleichgewichts
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Θ =
1
f
ln (a0pN2,equ) (3.15)
mit a0 = ka/kd, sowie f = g + h, wurde - im Vergleich zur Verwendung einer Langmuir-
Isotherme - eine bessere U¨bereinstimmung des Modells mit Versuchsergebnissen erreicht. Θ
beschreibt hier den Stickstoff-Bedeckungsgrad der Katalysatoroberfla¨che. Durch die weitere
Annahme von Temkin, dass sich der Gleichgewichtspartialdruck von Stickstoff durch
pN2,equ =
1
Kequ
p2NH3
p3H2
(3.16)
beschreiben la¨sst, ergibt sich nach Einsetzen von Gleichung 3.16 in 3.15 und anschließender
Substitution von Θ in Gleichung 3.14 fu¨r die Stoffmengena¨nderungsgeschwindigkeit:
r = k1pN2
(
p3H2
p2NH3
)α
− k2
(
p2NH3
p3H2
)1−α
(3.17)
Der Parameter α ist als α = g/f definiert und verknu¨pft die Aktivierungsenergie der Adsorp-
tion und die Adsorptionswa¨rme. Temkin leitete aus theoretischen U¨berlegungen ab, dass die
Werte fu¨r α und 1− α gleich sein mu¨ssen und erhielt so einen Wert von 0,5 fu¨r α. Nielsen
fand mit einem Wert von 0,75 die beste U¨bereinstimmung mit seinen Messungen [141].
Die bei hohen Dru¨cken (300 bar) beobachtete Abweichung zwischen diesem Modell und expe-
rimentellen Werten kann durch die Verwendung von Aktivita¨ten an Stelle der Partialdru¨cke
sowie Beru¨cksichtigung der Druckabha¨ngigkeit von k1 und k2 verbessert werden [140,142].
Dyson und Simon [143] modifizierten das Modell von Temkin und erhielten nach dem Ein-
setzen von Aktivita¨ten (ai = ϕi · pi) fu¨r die Partialdru¨cke als Ansatz fu¨r die Reaktionsge-
schwindigkeit:
r = k2

K2p · aN2
(
a3H2
a2NH3
)α
−
(
a2NH3
a3H2
)1−α (3.18)
Weitere Modelle existieren insbesondere fu¨r Eisenkatalysatoren [141, 142, 144–147], die hier
nicht alle wiedergegeben werden ko¨nnen. Eine vergleichende Untersuchung unterschiedlicher
Formalkinetiken und rein empirischer Geschwindigkeitsgesetze findet sich in [148]. Dort wird
die beste U¨bereinstimmung mit einem rein empirischen Modell erreicht. Eine umfassende
Zusammenstellung kinetischer Daten aus den Jahren 1960 bis 1989, die nicht nur Eisenka-
talysatoren behandelt, findet sich in [149, S. 12–26].
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Formalkinetik – Rutheniumkatalysatoren
U¨ber die Ammoniaksynthese mittels Rutheniumkatalysatoren ist weit weniger bekannt als
u¨ber die klassischen Eisenkatalysatoren. Dies schla¨gt sich auch in der geringen Anzahl von
Publikationen zur kinetischen Modellierung nieder.
Auch bei Rutheniumkatalysatoren gilt die dissoziative Adsorption von molekularem Stick-
stoff als geschwindigkeitsbestimmender Schritt (RDS). Generell gilt, dass bei Rutheniumka-
talysatoren die Produkthemmung durch Ammoniak geringer ist als bei Eisen und dass eine
bei Eisen nicht beobachtete Hemmung durch Wasserstoff auftritt [134].
Auch bei geringen Wasserstoffkonzentrationen bzw. Partialdru¨cken ist bei reinem Rutheni-
umpulver der Großteil der Katalysatoroberfla¨che mit Wasserstoff bedeckt [150]. Dies fu¨hrt
zu anderen Reaktionsordnungen als auf Eisenkatalysatoren; die Reaktionsordnung von Was-
serstoff ist auf Rutheniumpulver negativ.
In [150] wird ein einfacher Zusammenhang fu¨r die Reaktionsgeschwindigkeit auf Ru-Pulver
bei geringen Umsa¨tzen, wenn die Ru¨ckreaktion vernachla¨ssigt werden kann, angegeben:
r = k · p+1N2 · p−1H2 · p0NH3 (3.19)
Fu¨r den gleichen Ansatz werden in [2] ebenfalls Reaktionsordnungen sowie die Aktivie-
rungsenergie bestimmt. Auch hier wurde fu¨r unterschiedliche Katalysatoren eine negative
Reaktionsordnung fu¨r Wasserstoff berechnet (-0,4 bis -0,7). Die Reaktionsordnung fu¨r Stick-
stoff ist erwartungsgema¨ß positiv und liegt nahe 1 (0,8 bis 0,9). Fu¨r Ammoniak wurde eine
negative Reaktionsordnung berechnet; eine leichte Inhibierung durch Ammoniak scheint also
bei den untersuchten Systemen vorzuliegen. Tritt Hemmung durch Ammoniak auf, so ist die
Sta¨rke nach [151, S. 128] u.a. vom Promotor abha¨ngig. Die berechnete Aktivierungsenergie
liegt zwischen 74 und 79 kJ/mol.
Komplexere mikrokinetische Modelle fu¨r einen weiten Gu¨ltigkeitsbereich wurden in [134,152,
153] erstellt. Dabei wurden in [153] im Gegensatz zu [134] alle Reaktionsschritte kinetisch
modelliert und nicht, wie ha¨ufig vereinfachend vorgenommen, fu¨r alle Schritte außer dem
RDS (Gleichung 3.20) Gleichgewicht angenommen. Die einzelnen Schritte dieses Modells
sind [153]:
N2 + 2σ ⇀↽ 2N−σ (3.20)
N−σ + H−σ ⇀↽ NH−σ + σ (3.21)
NH−σ + H−σ ⇀↽ NH2−σ + σ (3.22)
NH2−σ + H−σ ⇀↽ NH3−σ + σ (3.23)
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NH3−σ ⇀↽ NH3 + σ (3.24)
H2 + 2σ ⇀↽ 2H−σ (3.25)
Fu¨r jede an der Reaktion teilnehmende Spezies muss die Konzentration zu jedem Zeitpunkt
bzw. an jedem Ort im Reaktor berechnet werden. Außerdem bietet das Modell den Vorteil,
dass die Bedeckungsgrade der jeweiligen Spezies mathematisch zuga¨nglich sind.
Das Modell aus [134] fasst die Teilschritte aus den Gleichungen 3.21 bis 3.24 zusammen
(Gleichung 3.28). Die Teilvorga¨nge der dissoziativen Stickstoff- und Wasserstoffadsorption
(3.26 und 3.20 bzw. 3.25 und 3.27) entsprechen sich.
N2 + 2σ ⇀↽ 2N−σ (3.26)
H2 + 2σ ⇀↽ 2H−σ (3.27)
N−σ + 3H−σ ⇀↽ NH3 + 4σ (3.28)
Mit der ga¨ngigen Annahme, dass die dissoziative Stickstoffadsorption der RDS ist und sich
die anderen Elementarreaktionen im Quasi-Gleichgewicht befinden (steady-state), wird die
Beziehung fu¨r die Reaktionsgeschwindigkeit hergeleitet. In der Publikation [134] wurde je-
doch im Za¨hler der Exponent des Ammoniakpartialdrucks fa¨lschlicherweise zu eins gesetzt.
Dies ist in Gleichung 3.29 korrigiert.
r = k
′
1Θˆ
pN2 −
p2NH3
K2p ·p
3
H2
1 + (K2 · pH2)1/2 + K
1/2
1 ·
p2NH3
Kp·p
3/2
H2
(3.29)
Dabei sind K1 und K2 die Gleichgewichtskonstanten der Reaktionen 3.28 und 3.27. Kp ist
die Gleichgewichtskonstante der Gesamtreaktion (Gleichung 3.10), die entsprechend Glei-
chung B.1 (S. 139) definiert ist. Θˆ ist die fu¨r den Katalysator spezifische Anzahl der akti-
ven Zentren und k
′
1 die Geschwindigkeitskonstante der dissoziativen N2-Adsorption (Glei-
chung 3.26).
Beru¨cksichtigung tempora¨rer Katalysatorgifte
Die Beschreibung des Einflusses von Sauerstoff bzw. Wasser auf die Reaktionsgeschwindig-
keit kann prinzipiell auf zwei Wegen geschehen [122].
1. Wenn Annahmen u¨ber die Abla¨ufe auf dem Katalysator in Form einer Bruttoreaktion
getroffen werden,
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2N−σ + H2O + 2H2 ⇀↽ O−σ + 2NH3 + σ (3.30)
kann eine formalkinetische Beziehung basierend auf den Elementarschritten hergeleitet
werden [154].
rP =
k1pN2 − k2
p2NH3
p3H2(
p2NH3
p3H2
+ C
pH2O
pH2
)α (3.31)
Dabei stellt C die Gleichgewichtskonstante der in Gleichung 3.30 dargestellten Brut-
toreaktion dar. Aus diesem Geschwindigkeitsgesetz la¨sst sich fu¨r geringe Wasserkon-
zentrationen bzw. eine leichte Vergiftung (CpH2O·p2H2/p2NH3  1) die Reaktionsgeschwin-
digkeit in Anwesenheit von Wasser (rP ) im Vergleich zu der bei Normalbedingungen
(ohne Sauerstoff) vorliegenden herleiten:
rP
r
= 1− α · C · pH2O
p2H2
p2NH3
(3.32)
Mit dieser Beziehung sind die in Abbildung 3.7 dargestellten Kurven berechnet worden.
2. Eine andere, jedoch rein empirische Mo¨glichkeit zur Beschreibung des Sauerstoffein-
flusses ist die Multiplikation der Reaktionsgeschwindigkeit (ohne Sauerstoff) mit einem
Korrekturterm (rP = r · (1− ζ)) [122]:
ζ = a + bT + cT ln xH2O (3.33)
An Stelle des Wasser-Molanteils in Gleichung 3.33 kann auch der Quotient der Parti-
aldru¨cke von Wasser zu Wasserstoff verwendet werden. Jedoch scheint Gleichung 3.33
die tatsa¨chlichen Verha¨ltnisse besser wiederzugeben [122].
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(a) (b)
Abbildung 3.7: Nach [154] bzw. Gleichung 3.32 berechneter Einfluss der Wasserkonzentrati-
on auf die Reaktionsgeschwindigkeit eines Eisenkatalysators bei 100 bar (a)
und 300 bar (b)
Kapitel 4
Experimenteller Aufbau und
Methoden
4.1 Reaktor zur Katalysatoruntersuchung
Kernstu¨ck des Versuchsaufbaus ist der Hauptreaktor, in dem der untersuchte Katalysator
als Schu¨ttung vorliegt (Abbildung 4.1). Im Eintritt und im Austritt der Schu¨ttung befindet
sich je ein Thermoelement des Typs K. Die Schu¨ttung ist mittels Glasfritten und Glaswolle
fixiert. Mit Hilfe der beiden Temperaturdaten wird bei der Auswertung der Ergebnisse die
mittlere Temperatur gebildet bzw. u¨berpru¨ft, ob der Reaktor als isotherm angesehen werden
kann.
Der Reaktor besteht aus herko¨mmlichem Edelstahl, der auf der Innenseite mit einer Si-
lika-Beschichtung versehen ist (Fa. jas). Die Beschichtung verhindert Reaktionen mit der
Reaktorwand und somit eine Verfa¨lschung der Meßwerte. Der Reaktor hat einen Innen-
durchmesser von 4 mm bei 2 mm Wandsta¨rke. Somit ist auch bei 650 °C die Festigkeit fu¨r
einen Betriebsdruck von u¨ber 165 bar ausreichend. Die Maximaltemperatur wurde auf 520 °C
begrenzt. Da der Anlagenbetriebsdruck auf 100 bar beschra¨nkt ist, bietet die Auslegung eine
ausreichende Sicherheit.
Die Auslegung des Reaktors, d.h. die Bestimmung des erforderlichen Durchmessers, der
minimalen Schu¨ttho¨he, des Verha¨ltnisses von Reaktor- zu Katalysatordurchmesser sowie
Fragen der Modellierung (z.B. Verwendung eines homogenen / heterogenen Modells) werden
in Anhang B.3 behandelt.
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Abbildung 4.1: RI-Fließbild der Versuchsanlage
4.1.1 Temperaturregelung
Temperiert wird der Hauptreaktor durch einen herko¨mmlichen Klappofen (Fa. Heraeus)
mit einer linear gewickelten Heizzone. Um axiale Temperaturgradienten zu minimieren und
eine gleichma¨ßige radiale Wa¨rmeeinleitung zu ermo¨glichen, wurde der Ofen mit einem Alu-
miniumnitridrohr (AlN) (Fa. htm-Reetz, Berlin) ausgestattet. Zusa¨tzlich wurden an den
Stirnseiten des Ofens zwei Abschlussstu¨cke aus Schamottestein mit Durchfu¨hrungen fu¨r das
Reaktorrohr gefertigt, die den Wa¨rmeverlust und somit den Temperaturgradienten weiter
minimieren.
Die Beheizung der Anlage (Rohrleitungen, Schutzreaktor) erfolgt durch Heizschnu¨re (Fa.
Horst), die durch Temperaturregler (Fa. Eurotherm) angesteuert werden. Aus Sicherheits-
gru¨nden ist jeder Regelkreis mit einem Temperaturwa¨chter und einer zusa¨tzlichen Tempera-
turmessstelle versehen, so dass bei U¨berschreiten des vorgegebenen Temperaturmaximums
der Regelkreis abgeschaltet wird.
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Abbildung 4.2: Schematische Zeichnung des Rohrreaktors und Klappofens
4.1.2 Gase
Fu¨r alle Untersuchungen werden Gase der Qualita¨t 5.0 verwendet. Die Dosierung erfolgt
u¨ber Massendurchflussregler (MFCs) der Fa. Brooks (Typ 5850 TR), die bis 100 bar einsetz-
bar sind und mit einem Vordruck leicht oberhalb 100 bar betrieben werden. Das Totvolumen
der Rohrleitungen, in denen die Gase bis zum Mischungspunkt gefu¨hrt werden, ist durch
Tefloneinsa¨tze reduziert, um sto¨rende Mischungseffekte bei der A¨nderung der Gaszusam-
mensetzung zu verhindern.
Bevor das Synthesegas den Hauptreaktor erreicht, wird es in einem Schutzreaktor nachgerei-
nigt. Der Schutzreaktor ist mit einem herko¨mmlichen Eisenkatalysator zur Ammoniaksyn-
these befu¨llt (556 g, Fa. ICI Ltd.) und wird bei Raumtemperatur betrieben. Um den Kataly-
sator zu aktivieren bzw. zu regenerieren, wird er bei Umgebungsdruck im Synthesegasstrom
bei 400 °C reduziert. In der reduzierten Form adsorbiert der Katalysator sauerstoffhaltige
Verunreinigungen, die als Katalysatorgifte wirken.
Fu¨r die Versuche, bei denen der Einfluss von Katalysatorgiften untersucht werden soll, wird
der Schutzreaktor mit Hilfe des Kreuzschaltventils SV1 (Fa. Valco) im Bypass betrieben
(Abbildung 4.1), so dass die dosierten Katalysatorgifte den Hauptreaktor erreichen, ohne
den Schutzreaktor zu kontaminieren.
Der Anlagendruck wird u¨ber einen Druckregler (Fa. Brooks), der u¨ber das Steuergera¨t
der Massendurchflussregler angesteuert wird, geregelt. Auf Grund des großen untersuch-
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ten Druckbereichs von 10 bis 100 bar mu¨ssen zwei Druckregler – einer fu¨r den oberen und
einer fu¨r den unteren Druckbereich – eingesetzt werden. Die Druckregler besitzen einen in-
ternen Drucksensor, der den Druck nach dem Hauptreaktor misst. Zusa¨tzlich ist vor dem
Reaktor ein Druckaufnehmer installiert, so dass ggfs. die Druckdifferenz u¨ber der Schu¨ttung
berechnet werden kann.
4.1.3 Gasdosierung
Da bekannt ist, dass die Genauigkeit von Massendurchflussreglern unterhalb 10 % des Ma-
ximaldurchflusses stark abnimmt, wurden die Gasflussregler vor den Untersuchungen mit
Hilfe eines Blasenza¨hlers u¨berpru¨ft. Die U¨bereinstimmung von Soll- und Istwert des Wasser-
stoffreglers war u¨ber den gesamten Bereich gesehen zufriedenstellend. Die Werte unterhalb
10 % wichen jedoch stark von den Sollwerten ab.
Die Istwerte der Stickstoffdosierung lagen systematisch unterhalb der Sollwerte. Dies konnte
durch die Eingabe eines Korrekturfaktors von 0,94 in das Steuergera¨t behoben werden. Um
die Abweichung im unteren Dosierbereich zu ermitteln, wurde erneut eine Kalibrierkurve
aufgenommen.
Die Abweichung im unteren Durchflussbereich, die auch durch Anpassung des Korrekturfak-
tors nicht kompensiert werden konnte, wurde bei allen Reglern durch ein Polynom zweiter
Ordnung angepasst und bei der Berechnung der erforderlichen Massen- bzw. Volumenstro¨me
der Komponenten beru¨cksichtigt.
4.1.4 Analytik
Die Analytik besteht aus einem NGA 2000 Modul (Fa. Emerson-Process), das drei Meß-
kana¨le besitzt. Wasserstoff wird u¨ber einen Wa¨rmeleitfa¨higkeitsdetektor gemessen (0-100 Vol-
%); Ammoniak (0-30 Vol-%) und Wasser (0-1 Vol-%) werden u¨ber NDIR-Sensoren gemessen.
Da die Analytik bei Umgebungsdruck bzw. nur leicht daru¨ber betrieben werden kann, ist in
der Zuleitung ein manueller Druckminderer (Fa. Tescom) installiert. Der U¨berdruck (max.
275 bar) wird konstant auf 0,5 bar gedrosselt. In Stro¨mungsrichtung nach dem Druckminde-
rer befindet sich ein Feindosierventil, mit dem der Volumenstrom zur Analytik auf konstant
100 ml/min eingestellt wird. Durch diesen Aufbau werden konstante Messbedingungen bei
variierenden Versuchsbedingungen ermo¨glicht.
4.1.5 Anlagenreinigung
Damit Verunreinigungen wie O¨l und Feuchtigkeit, die den Katalysator vergiften, die Messun-
gen nicht verfa¨lschen, wurde die Anlage nach dem Zusammenbau bzw. vor dem Beschicken
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mit Katalysator gereinigt. Alle Leitungen wurden auf 150 °C beheizt und die Luft mit Hilfe
einer Vakuumpumpe aus der Anlage gefo¨rdert. Danach wurde mit Argon gespu¨lt und erneut
evakuiert. Der Vorgang wurde mehrmals wiederholt.
4.1.6 Katalysator
Der Katalysator wurde von der Arbeitsgruppe von Prof. Muhler an der Ruhr-Universita¨t
Bochum entwickelt und fu¨r die Untersuchung hergestellt. Die Rechte liegen bei der Haldor-
Topsøe A/S, Lyngby, Da¨nemark [155]. Es handelt sich um einen mit Barium promotier-
ten, auf Magnesiumoxid getra¨gerten Katalysator (Ba-Ru/MgO). Der Katalysator hat eine
Ko¨rnung von 150 bis 315µm. Die Ruthenium-Beladung liegt bei 5 %. Der Reaktor wurde
fu¨r die Vorversuche mit einer Charge von 0,5 g des Katalysators, fu¨r die Kinetikversuche mit
2 g befu¨llt. Die Porosita¨t ist mit 0,5 angegeben worden.
In die Modellierung der Kinetik, des Druckverlustes und des Wa¨rmeu¨bergangs geht die
Porosita¨t ein. Daher wurde sie bei der Beschickung des Reaktors und in einem zusa¨tzlichen
Versuch nochmals bestimmt. Unter Verwendung der Dichte des Tra¨germaterials (MgO) von
3,48 g/cm3 ergab sich aus der Messung am Reaktor eine Porosita¨t von 0,64. Die Messung mit
einem Messzylinder fu¨hrte zu einem Wert von 0,66. Im Weiteren wird mit dem mittleren
Wert von 0,65 gerechnet.
4.1.6.1 Aktivierung
Vor der Durchfu¨hrung der Versuche wurde die Aktivierung des Katalysators im Synthesegas-
strom (α = 3) bei Umgebungsdruck vorgenommen. Bei dieser Prozedur wird die Temperatur
entsprechend den Herstellerempfehlungen auf Niveaus von 390, 450 und 510 °C eingestellt.
Bei hohen Temperaturen erfolgt die Reduktion schneller; jedoch ist aus dem Ammoniak-
signal auf Grund der thermodynamischen Limitierung nicht ersichtlich, ob ein stationa¨rer
Zustand erreicht ist. Daher dient der Betrieb bei den beiden unteren Temperaturen der
Kontrolle, ob ein stationa¨rer Zustand erreicht ist.
4.1.6.2 Passivierung
Ist der Katalysator reduziert, muss er, bevor er Umgebungsluft ausgesetzt wird bzw. Ar-
beiten an der Versuchsanlage durchgefu¨hrt werden, passiviert werden. Dazu existieren un-
terschiedliche Empfehlungen bezu¨glich Temperatur, Raumgeschwindigkeit, Druck und Sau-
erstoffkonzentration in der Literatur [114, 137]. Im Rahmen dieser Arbeit wurden a¨hnliche
Bedingungen wie in [114, S. 55] eingestellt. Es wurde bei Umgebungsdruck mit einer Raum-
geschwindigkeit von 15000 bis 30000 1/h bei 30 °C und einem Sauerstoffanteil (in Argon) von
500 ppm passiviert.
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4.1.7 Versuchsbedingungen
Die im Rahmen der kinetischen Beschreibung des Katalysators untersuchten Parameter sind
• die Temperatur,
• der Druck,
• die Partialdru¨cke der Reaktanden bzw. das Verha¨ltnis von H2 zu N2 (α)
• sowie die Raumgeschwindigkeit.
Das Temperaturintervall wird durch unterschiedliche Kriterien begrenzt und ist von den
anderen Versuchsparametern abha¨ngig. Da kinetische Daten gewonnen werden sollen, muss
der Katalysator im kinetisch kontrollierten Bereich, d.h. weit genug vom Gleichgewicht ent-
fernt, betrieben werden. Die Lage des Gleichgewichts wird durch die Zusammensetzung des
Synthesegases, die Temperatur und den Druck bestimmt.
Die Berechnung der Gleichgewichtskonzentration ist in Abschnitt B.1 (S. B.1) beschrieben.
Mit steigender Temperatur nimmt die Aktivita¨t zu und die Gleichgewichtskonzentration des
Ammoniaks ab, so dass sich die tatsa¨chliche Konzentration der Gleichgewichtskonzentration
anna¨hert. Die maximale Temperatur muß daher durch Versuche bei maximalem Volumen-
strom bestimmt werden. Die minimale Temperatur ist durch die Aktivita¨t des Katalysators
und die Genauigkeit der Analytik bei niedrigen Konzentrationen begrenzt und wurde daher
auf 300 °C festgesetzt.
Kapitel 5
Versuchsergebnisse
5.1 Vorversuche
Wie im vorigen Abschnitt erwa¨hnt, mu¨ssen vor der Durchfu¨hrung von Messungen zur Be-
stimmung kinetischer Parameter die Wertebereiche der Betriebsparameter festgelegt werden.
Um den Einfluss der vier Betriebsparameter des Reaktors (siehe S. 56) zu untersuchen, wur-
den Einzelmessungen durchgefu¨hrt. Dabei wurde nur der jeweilige Parameter vera¨ndert, alle
anderen wurden konstant gehalten. Die Ergebnisse sind im ersten Teil dieses Kapitels dar-
gestellt. Der sich daran anschließende zweite Teil der Vorversuche untersucht die Lage des
kinetisch kontrollierten Bereichs, um den Wertebereich der Parameter fu¨r die Kinetikver-
suche festzulegen und ggfs. A¨nderungen des Versuchsaufbaus vorzunehmen. In den beiden
letzten Teilen dieses Kapitels werden die Ergebnisse der Kinetikversuche bei Normalbedin-
gungen und unter dem Einfluss des Katalysatorgifts Sauerstoff vorgestellt.
5.1.1 Einfluss der Temperatur
Der Einfluss der Temperatur la¨sst sich am besten durch sogenannte
”
Temperaturrampen“
untersuchen. Die Temperatur wird bei diesen Versuchen mit einem vorgegebenen Gradienten
z.B. 2 K/min erho¨ht bzw. reduziert. Dabei wird kontinuierlich die Ammoniakkonzentration
gemessen. Man spricht auch von Temperaturprogrammierter Reaktion (TPR).
Bei der Auswertung der Versuche wird die Konzentration u¨ber der Temperatur aufgetragen.
Als Bezugstemperatur dient die arithmetisch gemittelte Temperatur zwischen Ein- und Aus-
tritt der Katalysatorschu¨ttung1. Da das Gas die Analytik mit zeitlichem Versatz erreicht,
muss die Verweilzeit des Versuchsaufbaus (Reaktor, Leitungen etc.) bei der Auswertung
beru¨cksichtigt werden.
1Der durch die Annahme eines linearen Temperaturverlaufs mo¨glicherweise auftretende Fehler wird zu
Gunsten einer einheitlichen Darstellung in Kauf genommen.
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Um die Zeitverzo¨gerung zu messen, wurde die Temperatur bis zu einem festgesetzten Wert
erho¨ht und danach die Heizung ausgeschaltet (Abbildung 5.1(a)). Im zeitlichen Verlauf
der Temperatur ergibt sich ein definiertes Maximum und dadurch bedingt auch eines in
der Ammoniakkonzentration. Aus der zeitlichen Differenz der Maxima wird die Verweilzeit
bestimmt, um bei der Auftragung die richtige Temperatur anzusetzen. Eine nicht korri-
gierte und eine korrigierte Temperaturrampe sind im oberen bzw. unteren Teil von Abbil-
dung 5.1(b) abgebildet.
(a) (b)
Abbildung 5.1: Histogramm der Temperatur und des Ammoniakanteils am Reaktoraustritt
(a) und die daraus abgeleitete Auftragung des Ammoniakanteils u¨ber der Re-
aktortemperatur ohne (oben) und mit (unten) Verweilzeitkorrektur (b)
Abbildung 5.1(b) zeigt den charakteristischen Verlauf des Ammoniakanteils bei Variation
der Temperatur. Mit steigender Temperatur la¨uft die Netto-Reaktion schneller ab, so dass
der Ammoniakanteil zunimmt. Bei weiter steigender Temperatur verlangsamt sich die Zu-
nahme, bis ein Maximum durchlaufen wird. Danach nimmt der Ammoniakanteil ab und
na¨hert sich asymptotisch dem Gleichgewichtsanteil, der im dargestellten Fall bei rd. 500 °C
erreicht wird. Die Existenz eines Maximums ist auf die Tatsache zuru¨ckzufu¨hren, dass die
Ammoniakbildung in einer exothermen Gleichgewichtsreaktion abla¨uft. Da die Reaktion exo-
therm ist, nimmt mit steigender Temperatur die Geschwindigkeit der Ru¨ckreaktion schnel-
ler zu als die der Hinreaktion, bis bei Erreichen der Gleichgewichtszusammensetzung die
Netto-Reaktionsgeschwindigkeit Null ist. Nicht nur der Ammoniakanteil, sondern auch die
Netto-Reaktionsgeschwindigkeit durchla¨uft also ein Maximum.
Der Einfluss der Verweilzeit auf den Kurvenverlauf der Konzentration la¨sst sich aus Ab-
bildung 5.1(b) ablesen. Fu¨r die nicht korrigierte Auftragung im oberen Teil der Abbildung
ergibt sich - je nach abnehmender oder zunehmender Temperatur - ein anderer Wert fu¨r den
Ammoniakanteil. Dadurch verschiebt sich auch die Lage des Maximums.
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Eine weitere Erkenntnis aus der zeitkorrigierten Auftragung ist, dass keine Hysterese bei
dem vorliegenden Katalysator beobachtet wurde. Dies ist auch in allen weiteren Rampen-
versuchen besta¨tigt worden.
5.1.2 Einfluss des H2:N2-Verha¨ltnisses
Eine kurze Versuchsreihe war dem Einfluss des Verha¨ltnisses von H2:N2 gewidmet. Aus
der vorhandenen Literatur kann entnommen werden, dass Ru-basierte Katalysatorsyste-
me ha¨ufig eine negative Reaktionsordnung bezu¨glich Wasserstoff aufweisen. Daher ist ein
Betrieb mit untersto¨chiometrischem H2:N2-Verha¨ltnis vorteilhaft, um die Hemmung durch
adsorbierten Wasserstoff zuru¨ckzudra¨ngen.
Die Versuche wurden mit 0,5 g Katalysator bei einem Volumenstrom von 1000 ml/min und
25 bar durchgefu¨hrt. Das H2:N2-Verha¨ltnis wurde zwischen 0,25 und 4 variiert. Um eine
mo¨gliche Interaktion mit der Temperatur aufzudecken, wurden die Versuche bei vier ver-
schiedenen Temperaturen (350, 400, 450 und 500 °C) wiederholt.
Abbildung 5.2: Einfluss des H2:N2-Verha¨ltnisses auf den erreichbaren Ammoniakanteil im
Produktgas bei 25 bar,1000 ml/min und 0,5 g Ba-Ru/MgO
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Die Kurven in Abbildung 5.2 stellen Isothermen des erreichten Ammoniakanteils in Ab-
ha¨ngigkeit vom Feedverha¨ltnis dar. Bei 350, 400 und 450 °C wird ein vom Feedverha¨ltnis
abha¨ngiges Maximum der Ammoniakkonzentration beobachtet, das mit steigender Tem-
peratur bei ho¨heren H2:N2-Verha¨ltnissen liegt. Dies wird darauf zuru¨ckgefu¨hrt, dass mit
steigender Temperatur die Wasserstoffbedeckung der Katalysatoroberfla¨che reduziert wird
und somit die Edukthemmung abnimmt.
Das Verhalten bei 500 °C la¨sst sich dadurch erkla¨ren, dass bei dieser Temperatur der erreichte
Ammoniakanteil durch das thermodynamische Gleichgewicht bestimmt bzw. limitiert wird.
Dafu¨r spricht auch, dass der Anteil unterhalb des bei 450 °C Erreichten liegt.
5.1.3 Einfluss der Raumgeschwindigkeit
Um den Einfluss der Raumgeschwindigkeit auf den Ammoniakanteil und die produzierte Am-
moniakmenge zu untersuchen, wurden Versuche bei 50 und 80 bar bei einem Feedverha¨ltnis
von 0,33 bzw. 3 und einer Temperatur von 350 respektive 425 °C durchgefu¨hrt. Die Kataly-
satormasse betrug 0,5 und 2 g.
Wie erwartet, fa¨llt die erreichte Ammoniakkonzentration mit steigender Raumgeschwindig-
keit (Abbildung 5.3). Bei geringen Raumgeschwindigkeiten und somit hohen Ammoniakkon-
zentrationen fa¨llt die Abnahme bei Erho¨hung der Raumgeschwindigkeit gro¨ßer aus als bei
hohen Raumgeschwindigkeiten. Die erzeugte Ammoniakmenge steigt jedoch trotz fallender
Konzentration, was im Einklang mit den Aussagen in [114, S. 147] steht. Demnach wird
durch die Zunahme des Gasflusses die dadurch bewirkte Abnahme der NH3-Konzentration
in Bezug auf den Ammoniakmassenstrom u¨berkompensiert.
5.1.4 Einfluss des Drucks
Neben der Lage des thermodynamischen Gleichgewichts beeinflusst der Druck auf herko¨mm-
lichen Eisenkatalysatoren auch die Reaktionsgeschwindigkeit. Ob beim vorliegenden Ba-
Ru/MgO-Katalysator die Reaktionsgeschwindigkeit ebenfalls druckabha¨ngig ist, sollen die
im Folgenden vorgestellten Versuche kla¨ren.
Aus Abbildung 5.4 ist ersichtlich, dass im kinetisch kontrollierten Bereich (unterhalb 300 °C)
die erreichte Ammoniakkonzentration nur eine sehr geringe Druckabha¨ngigkeit aufweist. Im
Vergleich zum Wert bei 20 bar liegt der erreichte Ammoniakanteil bei 80 bar nur um rd. 20 %
ho¨her.
Bei ho¨heren Temperaturen ist die Druckabha¨ngigkeit deutlich sta¨rker; der Ammoniakanteil
nimmt um 75 % zu, wenn der Druck von 20 auf 80 bar erho¨ht wird. In diesem Bereich beein-
flusst bereits das thermodynamische Gleichgewicht die erreichbare Ammoniakkonzentration,
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(a) (b)
Abbildung 5.3: Einfluss der Raumgeschwindigkeit auf die Ammoniakkonzentration bei (a)
50 bar; H2:N2=0,33; 350 °C; 0,5 g Ba-Ru/MgO und (b) 80 bar; H2:N2=3,0;
425 °C; 2 g Ba-Ru/MgO (geschlossene Symbole: Molanteil, offene Symbole:
Massenstrom)
so dass die Zunahme der Konzentration mit steigendem Druck gro¨ßer ist. Eine Aussage zur
Druckabha¨ngigkeit der Kinetik ist jedoch in diesem Bereich nicht mo¨glich.
Die Messreihe bei 300 °C spricht dafu¨r, dass nur eine geringe Druckabha¨ngigkeit auf Ba-
Ru/MgO existiert. In [156, S. 196] wird die Aussage getroffen, dass die Reaktionsgeschwin-
digkeit im kinetisch limitierten Bereich auf Ba-Ru/MgO nicht druckabha¨ngig ist. Die dort
fu¨r Wasserstoff und Stickstoff bestimmten Reaktionsordnungen sind gegenla¨ufig und von
gleicher Gro¨ße.
5.1.5 Kinetik-Vorversuche
Die im folgenden vorgestellten Vorversuche dienen der Bestimmung der Parametergrenzen
fu¨r die Kinetikversuche. Da die kinetischen Parameter des Modells an Hand der Kinetikmes-
sungen bestimmt werden sollen, muss gewa¨hrleistet sein, dass die Ammoniakkonzentration
unterhalb der Gleichgewichtskonzentration liegt. Da alle vier Betriebsparameter des Re-
aktors variiert werden sollen, mu¨ssen die Randbedingungen durch Vorversuche bestimmt
werden. Die Parametergrenzen fu¨r die ersten Kinetikversuche sind in Tabelle 5.1 darge-
stellt. Die statistische Versuchsplanung wurde mit dem Programm Stat Ease durchgefu¨hrt.
Es wurde ein Central Composite Design mit sechs Center Points erstellt.
Die Versuchsbedingungen und Ergebnisse sind in Tabelle 5.2 (S. 63) angegeben. Zusa¨tzlich
zu den variierten Betriebsparametern und dem gemessenen Ammoniakanteil sind auch die
Temperaturen im Eintritt (TvK) und Austritt (TnK) aus der Katalysatorschu¨ttung angege-
ben. Neben der gemessenen Ammoniakkonzentration ist die berechnete Gleichgewichtskon-
62 5. Versuchsergebnisse
Abbildung 5.4: Einfluss des Drucks auf den Ammoniakanteil bei 300 und 400 °C, SV=
15000 1/h, 2 g Ba-Ru/MgO
Tabelle 5.1: Parametergrenzen der ersten Versuchsreihe
Parameter Minimum Maximum
Druck (bar) 25 75
Temperatur (°C) 350 500
Volumenstrom (ml/min) 1000 2000
H2:N2 (-) 0,33 3
zentration angegeben, an Hand derer entschieden wird, ob die jeweiligen Versuche fu¨r die
kinetische Auswertung verwendbar sind.
Die kursiv dargestellten Zeilen entsprechen nicht der urspru¨nglichen Versuchsmatrix. Die
Temperatur in diesen Versuchen wurde reduziert, da die Ammoniakkonzentration der Gleich-
gewichtskonzentration entsprach.
Der erreichte Ammoniakanteil liegt zwischen 1,3 und 7,9 Mol-%2. Insbesondere unter Beru¨ck-
sichtigung des niedrigen untersuchten Druckbereichs zwischen 25 und 75 bar und der hohen
2Wenn nicht explizit angegeben, beziehen sich alle %-Angaben auf das Volumen.
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Tabelle 5.2: Versuchsmatrix und Messergebnisse der ersten Kinetikversuchsreihe
Parameter Messwerte
run Feed TvK H2 : N2 Druck xNH3 TnK x
GGW
NH3
a Tmittel
(ml/min) (°C) (-) (bar) (%) (°C) (%) (°C)
1 1750 379 1 62,5 4,1 415 11,0 397
2 1500 418 1,7 50 5,7 449 8,3 434
3 1750 405 1 37,5 5,1 439 5,9 422
4 1500 418 1,7 50 6,0 449 8,3 434
5 1500 418 1,7 75 7,9 456 10,8 437
6 1750 381 2,3 62,5 2,9 407 16,0 394
7 1250 382 1 37,5 3,9 404 8,5 393
8 1000 420 1,7 50 6,9 440 9,1 430
9 1250 393 1,7 50 5,3 417 11,5 405
10 1500 344 1,7 50 1,3 359 20,3 352
11 1250 399 2,3 37,5 4,7 421 9,4 410
12 1500 420 1,7 50 6,2 449 8,3 435
13 1500 418 1,7 50 6,2 449 8,3 434
14 1750 455 2,3 62,5 7,0 488 7,3 472
15 1750 381 2,3 37,5 2,6 405 11,1 393
16 1500 418 0,33 50 4,0 433 3,3 425,5
17 2000 415 1,7 50 5,9 458 7,6 436,5
18 1500 419 3 50 5,4 448 9,1 433,5
19 1250 383 2,3 62,5 3,6 403 16,6 393
20 1750 379 1 37,5 3,9 412 7,8 396
21 1250 383 2,3 37,5 3,2 401 11,6 392
22 1500 418 1,7 50 6,4 450 8,2 434
23 1250 414 2,3 62,5 6,8 442 11,4 428
24 1500 418 1,7 25 4,3 441 5,0 429,5
25 1250 413 1 62,5 7,6 441 8,7 427
26 1500 418 1,7 50 6,5 449 8,3 433,5
27 1750 422 2,3 37,5 5,1 454 6,6 438
28 1750 404 1 62,5 6,8 448 8,1 426
29 1250 381 1 62,5 5,8 410 11,6 396
30 1500 428 1,7 50 6,8 458 7,6 443
abezogen auf TnK
Raumgeschwindigkeit von 214000 bis 418000 1/h ist der Ba-Ru/MgO-Katalysator als a¨ußerst
aktiv zu beurteilen3.
Ein Vergleich der gemessenen Ammoniakkonzentration mit der Gleichgewichtskonzentration,
die auf die Temperatur im Austritt aus der Katalysatorschu¨ttung (TnK) bezogen ist, zeigt,
3In industriellen Anlagen liegt die Raumgeschwindigkeit zwischen 12000 1/h (150 bar) und 35000 1/h
(800 bar) [114, S. 147].
64 5. Versuchsergebnisse
dass trotz der hohen Raumgeschwindigkeit teilweise die Gleichgewichtszusammensetzung
erreicht wurde. Alleine durch eine hohe Raumgeschwindigkeit kann also nicht gewa¨hrleistet
werden, dass die Versuche im kinetisch limitierten Bereich durchgefu¨hrt werden. Daher ist
in den folgenden Kinetikversuchen das untersuchte Temperaturintervall abzusenken.
Die Temperaturdifferenz zwischen Ein- und Austritt aus der Katalysatorschu¨ttung liegt
zwischen 15 und 44 K (run 10, 16 bzw. 28). Die Eintrittstemperatur lag bis zu 8 K unter der
Solltemperatur. Somit ist die Annahme von
”
Isothermie“ nicht zula¨ssig. Als Abhilfe fu¨r diese
Problematik soll vor den weiteren Versuchen vor der eigentlichen Katalysatorschu¨ttung eine
Siliziumcarbidschu¨ttung installiert werden, um die Erwa¨rmung des Gases vor dem Eintritt
in die Katalysatorschu¨ttung zu verbessern.
Da die Temperaturdifferenz mit zunehmender Raumgeschwindigkeit steigt, soll letztere in
den folgenden Versuchen reduziert werden, um ein gleichma¨ßigeres Temperaturprofil im
Reaktor zu ermo¨glichen. Weiteres Ziel dieser Maßnahme ist, die Messungen im gleichen
Bereich der Raumgeschwindigkeit durchzufu¨hren, wie sie in industriellen Anlagen eingestellt
wird (10000 bis 40000 1/h).
Ein weiterer Grund fu¨r die Absenkung der Raumgeschwindigkeit ist die Erfordernis eines
ausreichend hohen Ammoniakanteils im Produktgas: Es ist bekannt, dass der verwendete
Katalysator durch Ammoniak gehemmt wird. Um diesen Effekt mit dem Modell korrekt
beschreiben zu ko¨nnen, ist bei der Regression bzw. in den Versuchen eine ausreichend hohe
Ammoniakkonzentration erforderlich. Wird die Temperatur in den na¨chsten Versuchen wie
beabsichtigt gesenkt, fa¨llt der Ammoniakanteil. Diesem Effekt wirkt die Minderung der
Raumgeschwindigkeit entgegen.
Da die Reduzierung der Raumgeschwindigkeit mittels der Massendurchflussregler begrenzt
ist, wird die Katalysatormenge von 0,5 auf 2 g erho¨ht. Bei gleicher Reaktorgeometrie erho¨ht
sich dadurch auch die zur radialen Wa¨rmeabfuhr bereitgestellte Fla¨che um den Faktor vier.
Stabilita¨t der Katalysatoraktivita¨t
Um die zeitliche Stabilita¨t des Katalysators zu u¨berpru¨fen, wurde die Ammoniakkonzen-
tration von Versuchen, die bei gleichen Bedingungen durchgefu¨hrt worden sind, u¨ber dem
Versuchsdatum aufgetragen (Abbildung 5.5). Es ist zu erkennen, dass eine Zunahme der
Aktivita¨t stattfindet. Dies kann auf vorhandene Katalysatorgifte zuru¨ckzufu¨hren sein, die
vor der Versuchsreihe eingetragen wurden und wa¨hrend der Versuche langsam ausgetragen
wurden.
Wahrscheinlicher ist, dass die zeitliche Aktivita¨tszunahme dadurch hervorgerufen wurde,
dass der Katalysator zu Beginn der Messungen nur unvollsta¨ndig reduziert war. Das ver-
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wendete Katalysatorsystem ist bekannt dafu¨r, dass es erst nach sehr langer Reduktionsdauer
(mehr als 120 h) seine ho¨chste Aktivita¨t erreicht [2].
Abbildung 5.5: Zeitlicher Verlauf der Katalysatoraktivita¨t wa¨hrend der Vorversuche
5.2 Kinetikversuche – Normalbedingungen
Aus den Vorversuchen wurden Maßnahmen zur besseren Versuchsdurchfu¨hrung abgelei-
tet und vor der Durchfu¨hrung der eigentlichen Kinetikversuche technisch umgesetzt. Dazu
geho¨ren u.a. der Einbau einer SiC-Schu¨ttung stromaufwa¨rts vor der Katalysatorschu¨ttung
und die Erho¨hung der Katalysatoreinwaage auf 2 g. Da der bisher verwendete Katalysator
mit mechanischen Mitteln nicht aus dem Reaktor entfernt werden konnte, musste ein neues
Reaktorrohr mit frischem Katalysator befu¨llt und eingebaut werden.
Des Weiteren wurde die Datenerfassung um die Mitschrift der Reaktorrohrtemperatur erwei-
tert (siehe Abbildung 4.2, S. 53). Fu¨r den Fall, dass die Versuchsbedingungen nicht isotherm
sind, ist Letztere bei der Auswertung der Versuche (Regression) erforderlich.
Fu¨r die vier Betriebsparameter wurden die in Tabelle 5.3 dargestellten Werte festgesetzt.
Die Center Points dienen wie in den Vorversuchen der U¨berpru¨fung der Reproduzierbarkeit
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Abbildung 5.6: Einfluss der Raumgeschwindigkeit auf die Temperaturdifferenz zwischen Ein-
und Austritt aus der Katalysatorschu¨ttung
der Messungen und wurden regelma¨ßig durchgefu¨hrt, um eine A¨nderung der Katalysatorak-
tivita¨t feststellen zu ko¨nnen. Die Werte dieser Versuche sind so gewa¨hlt, dass sie zusa¨tzliche
Informationen fu¨r die Regression liefern.
Daru¨ber hinaus wurden weitere Versuche durchgefu¨hrt, bei denen eine der vier Variablen
u¨ber die angegebenen Grenzen hinaus vera¨ndert wurde (z.B. H2 : N2 = 1). In Tabelle A.6
(S. 133) ist die Versuchsmatrix mit Messergebnissen wiedergegeben. Von den insgesamt
66 durchgefu¨hrten Versuchen sind nur 57 Messungen angegeben, da in den u¨brigen der
Ammoniakanteil zu nahe am Gleichgewichtswert lag (gro¨ßer 70 % des Gleichgewichtsanteils)
und diese somit nicht fu¨r die Regression verwendet werden konnten.
Auch in dieser Messreihe mit reduzierter Raumgeschwindigkeit und SiC-Vorschu¨ttung wurde
teilweise ein deutlicher Temperaturunterschied von bis zu 40 °C zwischen Ein- und Austritt
aus dem Katalysatorbett gemessen. Weder die Absenkung der Raumgeschwindigkeit noch
die Erho¨hung der Wa¨rmeu¨bertragungsfla¨che ermo¨glichten isotherme Betriebsbedingungen.
Die Modellierung und Parameterscha¨tzung muss also den axialen Temperaturverlauf beru¨ck-
sichtigen bzw. beinhalten.
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Die Auftragung der Temperaturdifferenz u¨ber dem Gasvolumenstrom bzw. der Raumge-
schwindigkeit zeigt den deutlichen Zusammenhang der beiden Gro¨ßen (Abbildung 5.6). Mit
steigendem Volumenstrom nimmt sowohl die mittlere Temperaturdifferenz als auch deren
Variation bei konstanter Raumgeschwindigkeit zu. Wa¨hrend die Temperaturdifferenz bei
10000 1/h 3 bis 6 K betra¨gt, schwanken die Werte bei 30000 1/h zwischen 13 und 20 K und bei
50000 1/h liegen sie zwischen 21 und 39 K.
Abbildung 5.7: Zeitlicher Verlauf der Katalysatoraktivita¨t wa¨hrend der Kinetikversuche
Der erreichte Ammoniakanteil liegt in den Kinetikversuchen im Schnitt deutlich u¨ber den
in den Vorversuchen gemessenen Werten. Dies ist in erster Linie auf die Absenkung der
Raumgeschwindigkeit zuru¨ckzufu¨hren. Mit einem Wert von maximal 12,8 % liegt der Am-
moniakanteil etwas unterhalb des Bereichs der Werte industrieller Anlagen. Letztere werden
jedoch nahe am Gleichgewicht betrieben.
Im Gegensatz zu den kinetischen Vorversuchen zeigt die Auftragung der Versuche, die bei
konstanten Bedingungen durchgefu¨hrt wurden, dass die katalytische Aktivita¨t u¨ber den
gesamten Zeitraum dieser Versuchsreihe konstant blieb (Abbildung 5.5 und 5.7).
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Tabelle 5.3: Versuchsmatrix der Kinetikversuchsreihe
Parameter Einheit Versuchswerte Center Points
Druck (bar) 40; 80 60
Temperatur (Rohr) (°C) 350; 375; 400; 425 385
SV (1/h) 10000; 50000 30000
H2 : N2 (–) 2; 4 3
5.3 Einfluss von Katalysatorgift
Da die Reinigung des Synthesegases den gro¨ßten Teil der Anlagentechnik der Ammoniak-
synthese in Anspruch nimmt (Abschnitt 3.5.1), ist in diesem Bereich auch das Potenzial,
den Prozess fu¨r die Anwendung im Fahrzeug zu vereinfachen, am gro¨ßten. Fu¨r die beabsich-
tigte Vereinfachung muss der Einfluss von Katalysatorgiften auf die Aktivita¨t untersucht
werden. Es soll also u¨berpru¨ft werden, ob der verwendete Ba-Ru/MgO-Katalysator auch
bei verunreinigtem Synthesegas einen ausreichend hohen Umsatz ermo¨glicht.
Sauerstoff und Verbindungen, die Sauerstoff enthalten (CO, CO2 etc.), sind die wesentlichen
(tempora¨ren) Katalysatorgifte, die im Synthesegas enthalten sein ko¨nnen. Als Modellgift
fu¨r die folgenden Untersuchungen wurde Wasser ausgewa¨hlt. Da die genaue Dosierung von
Wasser im ppm-Bereich bei Dru¨cken bis 100 bar mit einem vertretbarem Aufwand nicht
mo¨glich ist, wurde an Stelle dessen Sauerstoff dosiert, der auf einem vorgeschalteten Pt-
Katalysator mit Wasserstoff zu Wasser umgesetzt wird (H2 + 1/2O2 → H2O).
Ein weiterer Grund fu¨r diese Auswahl ist, dass Ammoniaksynthesekatalysatoren gute Me-
thanisierungskatalysatoren sind (Abschnitt 3.5.7), so dass auch Kohlenoxide zu Methan und
Wasser umgesetzt werden. Letztendlich liegt der Sauerstoff also in Form von Wasser auf
dem Katalysator vor.
Im folgenden Abschnitt werden Stichversuche vorgestellt, bei denen Sauerstoff direkt auf
den Synthesekatalysator dosiert wurde (kein Pt-Vorkatalysator), um einen Eindruck vom
Katalysatorverhalten zu bekommen. Der darauffolgende Abschnitt beschreibt die kineti-
schen Untersuchungen, die durchgefu¨hrt wurden, um den Einfluss von Sauerstoff auf die
Reaktionsgeschwindgkeit mit einem kinetischen Modell beschreiben zu ko¨nnen.
5.3.1 Zeitabha¨ngiges Katalysatorverhalten
In Abbildung 5.8 sind zwei Versuche mit 10 und 100 ppm Wasseranteil wiedergegeben. Es
lassen sich zwei Bereiche unterscheiden. Im ersten Bereich fa¨llt der Ammoniakanteil mit
Beginn der Sauerstoffdosierung sprunghaft. Diese sprunghafte Abnahme ist vermutlich auf
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Adsorptionseffekte (konkurrierende Adsorption) zuru¨ckzufu¨hren, so dass ein Teil der akti-
ven Zentren durch Sauerstoff blockiert wird. Im zweiten Bereich fa¨llt die Konzentration u¨ber
einen la¨ngeren Zeitraum von ca. 4 bzw. 24 h exponentiell ab (Abbildung 5.8(a) und 5.8(b)).
Im Langzeitversuch mit 100 ppm Wasser wird nach 24 h ein anna¨hernd konstanter Wert von
2,4 % erreicht. Ein a¨hnliches Zeitverhalten mit einem sprunghaften Einbruch der Ammoni-
akkonzentration und nachfolgendem asymptotischem Verlauf wurde fu¨r Eisenkatalysatoren
in [157] beobachtet.
(a) (b)
Abbildung 5.8: Einfluss von Wasser auf die katalytische Aktivita¨t; 0,5 g Ba-Ru/MgO
Da die Versuche bei unterschiedlichen Bedingungen (Druck, Temperatur und Raumge-
schwindigkeit) durchgefu¨hrt wurden, lassen sich die Ergebnisse quantitativ nicht verglei-
chen und keine klare Aussagen bezu¨glich des Einflusses der Wasserkonzentration treffen. Es
scheint so, als ob ein ho¨herer Wasseranteil zu einer sta¨rkeren Abnahme des NH3-Anteils
fu¨hrt.
Der asymptotische Verlauf der Ammoniakkonzentration a¨hnelt dem Verlauf bei der Reduk-
tion, wenn frischer, oxidierter Katalysator in die Anlage eingebracht und reduziert wird. Bei
der Reduktion wird die ho¨chste Aktivita¨t teilweise erst nach mehreren Tagen erreicht [2].
Zum jetzigen Zeitpunkt wird vermutet, dass neben der konkurrierenden Adsorption der Ka-
talysator durch die Anwesenheit von Sauerstoff in Umkehrung der Reduktion, (teil-) oxidiert
wird und somit seine Aktivita¨t abnimmt (vgl. Abschnitt 6.1.2, S. 125).
5.3.2 Kinetikversuche
Die im Folgenden vorgestellten Versuche sind mit 2 g Katalysator durchgefu¨hrt worden. Der
in Abbildung 4.1 dargestellte Versuchsaufbau wurde jedoch erweitert, um den Einfluss der
Wa¨rmeto¨nung der Sauerstoffreduktion zu Wasser von der eigentlichen Ammoniaksynthese
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zu entkoppeln. Dafu¨r wurde zwischen dem Schutzreaktor und dem Hauptreaktor ein zusa¨tz-
licher Rohrreaktor installiert. Dieser wurde mit 3,5 g Pt-Al2O3 befu¨llt, damit die Umsetzung
von Sauerstoff und Wasserstoff zu Wasser vollsta¨ndig vor dem NH3-Reaktor stattfindet. Die
Pt-Beladung des Ursprungsmaterials (Fa. Alfa Aesar) betrug 0,5 %. Die Pellets wurden ge-
mahlen und gesichtet. Zum Einsatz kam die Fraktion 160 - 305µm.
Der zusa¨tzliche Reaktor wurde auf Inertheit bzgl. der Ammoniaksynthese u¨berpru¨ft. Es
konnte unter Synthesebedingungen bei 400 °C und 60 bar kein Ammoniak im Gasstrom
nachgewiesen werden. Auch die vollsta¨ndige Umsetzung von Sauerstoff zu Wasser wurde
analytisch besta¨tigt. Wa¨hrend der Kinetikversuche wurde eine Temperatur von 290 °C ein-
gestellt, um die vollsta¨ndige Umsetzung von O2 zu H2O sicher zu stellen.
Um die Kondensation von Wasser zwischen dem H2-Oxidations- und dem Synthesereaktor
zu verhindern, wurden alle Leitungen auf 100 °C beheizt. Eine ho¨here Temperatur konnte
auf Grund der verwendeten Komponenten (Ventile) nicht eingestellt werden.
Zu Beginn der Untersuchungen wurden stationa¨re Versuche bei unterschiedlichen Tempera-
turen und Raumgeschwindigkeiten von 10000 und 30000 1/h durchgefu¨hrt. Die Wasserkon-
zentration betrug 50, 200 und 2000 ppm. Jeder Messpunkt der in Abbildung 5.9 dargestellten
Ergebnisse entspricht dabei einem Langzeitversuch entsprechend Abbildung 5.8. Zwischen
den Versuchen wurde der Katalysator nicht erneut reduziert, da dieses Vorgehen fu¨r jeden
Messpunkt mehrere Tage in Anspruch genommen ha¨tte.
(a) (b)
Abbildung 5.9: Einfluss von 50, 200 und 2000 ppm Wasser auf die katalytische Aktivita¨t.
Variation der Wasserkonzentration bei SV=10.000 1/h (a) und Variation der
Raumgeschwindigkeit mit 200 ppm Wasser (b)
Wie unter Normalbedingungen steigt der gemessene Ammoniakanteil mit zunehmender Tem-
peratur; oberhalb 460 °C wird trotz der Vergiftung durch Wasser anna¨hernd die Gleichge-
wichtszusammensetzung erreicht. Bei noch ho¨heren Temperaturen nimmt der Ammoniak-
anteil auf Grund des Gleichgewichtseinflusses ab.
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Mit zunehmendem Wasseranteil wird eine zunehmende Vergiftung, d.h. abnehmende Am-
moniakkonzentration erwartet. Dies trifft fu¨r die Messreihen von 200 und 2000 ppm O2 zu.
Die Kurve fu¨r 50 ppm liegt jedoch wider Erwarten unterhalb der fu¨r 200 ppm. Dies wird
auf die Reihenfolge der Versuchsdurchfu¨hrung 200, 2000, 50 ppm zuru¨ckgefu¨hrt. Die Akti-
vita¨t des Katalysators scheint sich durch die Beaufschlagung mit dem hohen Wasseranteil
von 2000 ppm reduziert zu haben. Ein weiterer Grund fu¨r dieses Verhalten kann in der
Anlage enthaltenes Wasser gewesen sein, dass an den Leitungen und an den Pt- und Ru-
Katalysatoren adsorbiert oder sogar kondensiert war, so dass beim Reduzieren des Was-
seranteils von 2000 auf 50 ppm Wasser desorbierte und ein ho¨herer Anteil vorlag als mit der
Gasdosierung eingestellt.
Der Einfluss der Raumgeschwindigkeit entspricht dem bei Normalbedingungen beobachte-
ten Verhalten. Mit steigender Raumgeschwindigkeit nimmt der Ammoniakanteil ab (Abbil-
dung 5.9(b)).
Bei einigen Versuchen mit hohem Wassergehalt wurde ein stark instationa¨res Verhalten
beobachtet (Abbildung 5.10). Ob dieser Verlauf der Ammoniakkonzentration auf Konden-
sations- / Verdampfungseffekte und somit schwankende Wasseranteile auf dem Katalysator
oder andere dynamische Effekte handelt, konnte nicht gekla¨rt werden. Auch nachdem die
Leitungen nochmals isoliert wurden, trat der Effekt weiterhin auf.
Die Ergebnisse der weiteren Vergiftungsversuche, die fu¨r die Bestimmung der kinetischen
Parameter verwendet wurden, sind im Anhang, Tabelle A.8, dargestellt. Auch bei diesen
Versuchen wurde ein breiter Bereich der Betriebsparameter abgedeckt. Die Intervallgrenzen
der Parameter sind in Tabelle 5.4 dargestellt. Die Ergebnisse der kinetischen Modellierung
bzw. der Anpassung der Modellparameter sind in Abschnitt 6.5 wiedergegeben.
Tabelle 5.4: Parametergrenzen der Vergiftungsversuche
Parameter Minimum Maximum
Druck (bar) 40 80
Temperatur (°C) 400 475
SV (1/h) 10000 50000
H2:N2 (–) 1,65 3
xH2O (ppm) 50 2000
5.3.3 Langzeitstabilita¨t
Der untersuchte Ba-Ru/MgO-Katalysator weist auch bei la¨ngerem Betrieb unter Einfluss
von Wasser eine hohe Stabilita¨t der Aktivita¨t auf. Die vorgestellten Vergiftungsversuche
wurden im Dauerbetrieb der Anlage u¨ber einen Zeitraum von ca. zwei Monaten gewonnen.
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Abbildung 5.10: Instationa¨res Katalysatorverhalten bei hoher Sauerstoffkonzentration
Durch Betrieb mit reinem Feedgas bei hohen Temperaturen konnte die Ausgangsaktivita¨t
nach Vergiftungsversuchen wiederhergestellt werden.
Zusa¨tzlich dazu wurde ein weiterer Langzeitversuch u¨ber 180 h mit einem hohen Wasseranteil
von 500 ppm durchgefu¨hrt, um die Stabilita¨t zu u¨berpru¨fen. Auch in diesem Versuch konnte
keine Abnahme der Katalysatoraktivita¨t beobachtet werden (Abbildung 5.11). Dafu¨r zeigten
sich aber auch in diesem Versuch die schon zuvor beobachteten Peaks in der Ammoniakkon-
zentration.
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Abbildung 5.11: Langzeitversuch mit 500 ppm Wasser bei 60 bar und 450 °C
74 5. Versuchsergebnisse
Kapitel 6
Modellierung
Das folgende Kapitel behandelt im ersten Abschnitt die Modellierung der Reaktionsge-
schwindigkeit sowie die Bestimmung der kinetischen Konstanten. Die Modellierung wird fu¨r
Normalbedingungen (wenn kein Katalysatorgift im Synthesegas vorhanden ist) und unter
dem Einfluss von Katalysatorgift (Vergiftungsversuche) durchgefu¨hrt.
Zur Parameterscha¨tzung (Regression) wurden die im vorhergehenden Kapitel beschriebenen
Messungen verwendet. Die hergeleiteten Modelle fu¨r die Kinetik, den Wa¨rmeu¨bergang und
den Druckverlust sind in Fortran-Code umgesetzt und in Aspen Plus® in das Modell fu¨r
einen Stro¨mungsrohrreaktor (RPLUG) eingebunden worden. Bei diesem Modell handelt es
sich um ein eindimensionales Modell, dass nur die axiale A¨nderung der Zustandsgro¨ßen
beru¨cksichtigt. Die Schrittweite bei der Integration wird von Aspen Plus® in Abha¨ngigkeit
der auftretenden A¨nderung der Zustandsgro¨ßen angepasst.
Als globale Zustandsgleichung wurde das Modell PSRK (Predictive Redlich-Kwong-Soave)
bei den Berechnungen verwendet. Die fu¨r die Kinetik erforderlichen Fugazita¨tskoeffizienten
ko¨nnen mit diesem Modell berechnet werden, wurden jedoch im Rahmen dieser Arbeit mit
dem im Anhang (siehe S. 140) dargestellten Modell nach Dyson und Simon [143] berechnet.
Weitere Stoffdatenberechnungen sind in den entsprechenden Unterkapiteln erla¨utert.
6.1 Kinetische Modellierung
Ziel der Modellentwicklung ist die Herleitung eines einfachen kinetischen Modells in Form
eines Geschwindigkeitsansatzes, der fu¨r die Berechnung des Synthesereaktors verwendet wer-
den kann. Dafu¨r werden zwei publizierte Kinetikansa¨tze als Basis herangezogen.
Zum einen ist dies das Modell von McClaine [134] (S. 48) zum anderen von Muhler et al. [2].
Letzteres beschreibt nur den kinetisch kontrollierten Bereich bei kleinen Ammoniakkonzen-
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trationen. Es wird nur die Vorwa¨rtsreaktion beru¨cksichtigt. Dafu¨r ist es fu¨r den in dieser
Untersuchung verwendeten Ba-Ru/MgO Katalysator gu¨ltig.
Das Modell von McClaine beschreibt den gesamten Temperaturbereich und beru¨cksichtigt
die Inhibierung durch Wasserstoff und Ammoniak, die auch auf dem vorliegenden Kataly-
sator beobachtet wird.
Die beiden Modelle lassen sich zu einem halbempirischen Modell zusammenfu¨hren, in dem
die Reaktionsordnungen bzgl. der jeweiligen Komponenten aus [2] u¨bernommen werden.
Die Modifikation des McClaine-Ansatzes besteht darin, dass der Term, der die Ammoniak-
hemmung beschreibt, vereinfacht wird. Es wird der gleiche Ansatz wie zur Beschreibung der
Wasserstoffhemmung verwendet. Die Reaktionsordnung wird entsprechend [2] zu 1/2 gesetzt1.
Fasst man das Produkt k
′
1 · Θˆ in Gleichung 3.29 zu k1 zusammen und verwendet Fugazita¨ten
(ai=ϕi · pi) an Stelle der Partialdru¨cke, erha¨lt man als vollsta¨ndigen Ansatz:
r = k1
aN2 −
a2NH3
K2p ·a
3
H2
1 + (K?2 · aH2)1/2 + (K?3 · aNH3)1/2
(6.1)
Die hier verwendeten Modellparameter sind mit ’?’ gekennzeichnet, um sie von den in Glei-
chung 3.29 angegeben zu unterscheiden. Dabei sind K?2 und K
?
3 empirische Konstanten zur
Beschreibung des Adsorptionsgleichgewichts von Wasserstoff und Ammoniak.
Fu¨r die Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit werden die Fugazita¨tskoeffizienten der
Komponenten ϕi, die Gleichgewichtskonstante der Gesamtreaktion Kp, die empirischen
Gleichgewichtskonstanten der Adsorption von Wasserstoff und Ammoniak K?2, K
?
3 und die
Geschwindigkeitskonstante k1 beno¨tigt.
Um die Reaktionsgeschwindigkeit ri der Komponenten i in der fu¨r Aspen Plus
® erforderli-
chen Dimension von kmolm2/m3s zu erhalten, wird der Term aus Gleichung 6.1 in der Kine-
tiksubroutine mit der freien Querschnittsfla¨che und dem Faktor 1/3600 h/s multipliziert.
Die Geschwindigkeitskonstante des RDS sowie die Gro¨ßen K?2 und K
?
3 werden mit einem
Arrhenius-Ansatz modelliert:
ki = k
0
i exp
(
−Ea,ki
RT
)
(6.2)
Ki = K
0
i exp
(
−∆Hads,Ki
RT
)
(6.3)
1Siehe Tabelle A.4, S. 131 unter Ba-Ru/MgO.
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Der Stoßfaktor und die Aktivierungsenergie bzw. Aktivierungsenthalpien mu¨ssen durch Re-
gression bestimmt werden. Damit eine bessere Konvergenz erreicht wird, wird der Arrhenius-
Ansatz in der Form
ki = exp
(
c1,ki + c2,ki · 103 ·
(
1
T
− 1
Tref
))
(6.4)
aus [148] u¨bernommen. Der Zusammenhang zwischen Stoßfaktor (k0i ), Aktivierungsenergie
(Ea,ki) und den Konstanten c1,ki und c2,ki lautet :
c1,ki = −
Ea,ki
RTref
+ ln k0i (6.5)
c2,ki = −
Ea,ki
R · 103 (6.6)
6.1.1 Kinetische Daten
Die maximale Anzahl der anzupassenden Parameter des vollsta¨ndigen Modells gema¨ß Glei-
chung 6.1 entha¨lt sechs Unbekannte in den Arrhenius-Ansa¨tzen fu¨r k1, K
?
2 und K
?
3. Fu¨r den
vorliegenden Katalysator liegt keine publizierte Mikrokinetik vor, die auch die Ru¨ckreak-
tion beru¨cksichtigt. Es ko¨nnen jedoch Werte, die mit a¨hnlichen Katalysatorsystemen, z.B.
mit Ru/MgO, gewonnen wurden, als Startwerte oder zur Reduzierung der anzupassenden
Parameter verwendet werden.
In Tabelle 6.1 sind kinetische Gro¨ßen bzw. Werte fu¨r die H2-Ad-/Desorption entsprechend
Gleichung 3.25 angegeben. Aus dem mikrokinetischen Modell aus [153] ko¨nnen unter der
Annahme von Gleichgewicht Kads = kads/kdes die Werte der Gleichgewichtskonstanten K2
bestimmt werden. Geht man von den publizierten Werten fu¨r Ru/MgO aus, berechnen sich
die Konstanten c1,K2 und c2,K2 zu -3,073 und 9,863 K.
Vergleicht man die Terme, die in Gleichung 6.1 und Gleichung 3.29 die Wasserstoffadsorption
beschreiben, erkennt man, dass sie bezu¨glich Form und Exponent identisch sind. Um die
Anzahl der unbekannten Modellparameter von sechs auf vier zu reduzieren, kann K?2 = K2
gesetzt werden.
6.1.2 Katalysatorvergiftung
Wie schon in den ersten Messungen zum Einfluss von Wasser bzw. Sauerstoff ersichtlich
wurde, zeigt der verwendete Rutheniumkatalysator ein anderes Verhalten als das bei Fe-
Katalysatoren in [136] beobachtete (Abbildung 3.5). Die Ammoniakkonzentration fa¨llt zu
78 6. Modellierung
Tabelle 6.1: Kinetische Daten und Gleichgewichtskonstante der Wasserstoffad-/desorption
Katalysator k0ads Eads k
0
des Edes Quelle
(1/kPa s) (kJ/mol) (1/s) (kJ/mol)
Cs-Ru/MgO 5,50E+05 0 2,30E+13 89,4 [153]
Ru/MgO 5,50E+05 0 2,50E+13 82,0 [153]
k0ads/k0des Eads-Edes
(1/bar) (kJ/mol)
Cs-Ru/MgO 2,39E-06 -89,4 [153]
Ru/MgO 2,20E-06 -82,0 [153]
(1/atm) (kJ/mol)
Cs-Ru/MgO 2,00E-05 -84,9 [134]
Ba-Ru/X-43 5,46E-06 -72,3 [134]
Ba-Ru/X-52 5,75E-04 -83,2 [134]
(1/bar) (kJ/mol)
Ru/MgAl2O4 1,20E-05 -82,0 [152]
Beginn der Dosierung zuerst steil ab, um dann asymptotisch mit einer großen Zeitkonstanten
gegen einen konstanten Wert zu streben.
Wa¨hrend der anfa¨ngliche starke Abfall des NH3-Anteils vermutlich auf Adsorptionsprozesse
zuru¨ckzufu¨hren ist, wird der asymptotische Verlauf Prozessen auf der Katalysatoroberfla¨che
zugeschrieben, die zu einer Abnahme der aktiven Zentren fu¨hren. Um dieses Verhalten mit
der starken Zeitabha¨ngigkeit beschreiben zu ko¨nnen, wird ein Modell hergeleitet, das die
angenommenen Vorga¨nge auf der Katalysatoroberfla¨che beschreibt.
Den Ausschlag fu¨r die zu Grunde liegenden Annahmen gab die Beobachtung, dass die zeit-
liche Abnahme der NH3-Konzentration bei Zugabe von Sauerstoff dem Verlauf bei der Re-
duktion von frisch eingebrachtem, in oxidiertem Zustand vorliegendem Katalysator a¨hnelt.
Der Unterschied besteht darin, dass die NH3-Konzentration bei der Reduktion von frischem
Katalysator mit zunehmender Reduktionsdauer steigt. Der beobachtete Verlauf der Ammo-
niakkonzentration kann nicht alleine durch konkurrierende Adsorption von H2, N2, NH3 und
H2O beschrieben werden, die das zeitliche Verhalten nicht erkla¨rt.
Im Zentrum des Modells steht die Annahme, dass die aktiven Zentren (B5-Site) nur im voll-
sta¨ndig reduzierten Zustand (Θred) aktiv fu¨r die Ammoniaksynthese sind. Wird ein Zentrum
oxidiert (Θox), ist es deaktiviert und steht nicht mehr fu¨r die Synthese zur Verfu¨gung. Da
die Gesamtzahl der Zentren als konstant angenommen wird (Θˆ 6= f(t)), nimmt die integrale
Aktivita¨t des Katalysators ab. Eine weitere, auf Erkenntnisse aus den Vergiftungsversuchen
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und dem Verhalten bei der Reduktion gestu¨tzte Annahme ist, dass dieser Vorgang reversibel
ist.
Mit den zuvor beschriebenen Annahmen kann eine Beziehung zwischen den reduzierten und
durch Sauerstoff oxidierten aktiven Zentren hergeleitet werden. Der Vollsta¨ndigkeit halber
sind die sto¨chiometrischen Koeffizienten (νi) mit aufgefu¨hrt:
νΘredΘred + νH2OH2O
kox
kred
⇀↽ νΘoxΘox + νH2H2 (6.7)
An dieser Stelle muss erwa¨hnt werden, dass im oben dargestellten Mechanismus die Ad-
sorption von Wasser auf dem Katalysator, die fu¨r die nachfolgende Oxidation erforderlich
ist, enthalten ist. Das Adsorptionsgleichgewicht wird bei der Modellierung nicht explizit
beru¨cksichtigt. Es wird Gleichgewicht bei der Wasseradsorption angenommen.
Die Geschwindigkeit der Gesamtreaktion, d.h. die zeitliche A¨nderung der Anzahl aktiver
Zentren, ergibt sich aus der Differenz der Hin- und Ru¨ckreaktion:
−dΘred
dt
= rΘred = rox − rred = kox ·Θ
νΘred
red · p
νH2O
H2O
− kred ·ΘνΘoxox · pνH2H2 (6.8)
Vereinfachend werden die sto¨chiometrischen Koeffizienten zu eins gesetzt (νi = 1). Mit der
Bilanz fu¨r die Gesamtzahl der aktiven Zentren, die unter der Annahme erstellt wird, dass ein
aktives Zentrum entweder reduziert oder oxidiert vorliegt (Θˆ = Θred + Θox), ergibt sich aus
Gleichung 6.8 die Differentialgleichung (DGL) fu¨r den zeitlichen Verlauf der Anzahl aktiver
Zentren:
Θ˙red + (kox · pH2O − kred · pH2)︸ ︷︷ ︸
ω
·Θred − kred · pH2 · Θˆ︸ ︷︷ ︸
δ
= 0 (6.9)
Unter Beru¨cksichtigung der Anfangsbedingung, dass bei t = 0, im Moment des Beginns der
Wasserdosierung der Katalysator vollsta¨ndig reduziert vorliegt (Θred(t = 0) = Θˆ), ergibt
sich die Lo¨sung der DGL, nach Einsetzen der Platzhalter (δ und ω) zu:
Θred(t) =
(
Θˆ− δ
ω
)
exp(−ω · t) + δ
ω
(6.10)
Diese Gleichung beschreibt den zeitlichen Verlauf der Anzahl der aktiven Zentren. Die Kopp-
lung mit der Reaktionsgeschwindigkeit fu¨r die Ammoniaksynthese erfolgt durch Einsetzen
der zeitlich vera¨nderlichen Anzahl der Katalysatorzentren Θred(t) fu¨r den urspru¨nglich ver-
wendeten, konstanten Term Θˆ.
Im Gegensatz zum urspru¨nglichen Geschwindigkeitsgesetz von McClaine (Gleichung 3.29)
ist die Konstante Θˆ in der verwendeten Form des Geschwindigkeitsgesetzes (Gleichung 6.1)
80 6. Modellierung
im pra¨exponentiellen Faktor enthalten k1 = k
′
1 · Θˆ. Dies muss beim Einsetzen beru¨cksichtigt
werden, so dass sich fu¨r die Reaktionsgeschwindigkeit mit Vergiftung ergibt:
rP = r ·
((
1− kred · pH2
ω
)
exp(−ω · t) + kred · pH2
ω
)
(6.11)
Diese Funktion beschreibt den zeitlichen Verlauf der Reaktionsgeschwindigkeit in Anwe-
senheit von Sauerstoff bzw. Wasser. Die Reaktionsgeschwindigkeit fa¨llt in Anwesenheit von
Wasser exponentiell auf einen Wert, der durch den Term kred·pH2/ω bestimmt wird.
Da nur stationa¨re Berechnungen durchgefu¨hrt werden sollen, wird nur die Lo¨sung fu¨r t→∞
beno¨tigt. Resubstituiert man nun den Wert von ω, erha¨lt man fu¨r stationa¨re Bedingungen
folgende Lo¨sung:
rP = r · 1(
1 + K4 · pH2OpH2
) (6.12)
mit
K4 =
kox
kred
(6.13)
als Gleichgewichtskonstante von Reaktion 6.7.
Der Endwert der Reaktionsgeschwindigkeit im stationa¨ren Zustand (t → ∞) ist abha¨ngig
von den Partialdru¨cken der Komponenten H2 und H2O, sowie der Temperatur. Die Tem-
peraturabha¨ngigkeit wird durch die Gleichgewichtskonstanten K4 beru¨cksichtigt, die fu¨r die
Regression in Form eines Arrhenius-Ansatzes verwendet wird.
Aus Gleichung 6.11 ist ersichtlich, dass die Reaktionsgeschwindigkeit auf einen um so klei-
neren Wert zuru¨ck geht, je mehr Wasser vorhanden ist. Umgekehrt sollte sich die Vergif-
tung bzw. Oxidation des Katalysators durch einen ho¨heren Wasserstoffpartialdruck zuru¨ck-
dra¨ngen lassen.
Bei der Umsetzung in der Simulation wird die durch Gleichung 6.7 wiedergegebene A¨nderung
der Molanteile von Wasserstoff und Wasser auf Grund der geringen Konzentrationen nicht
beru¨cksichtigt. Die Partialdrucka¨nderungen sind vernachla¨ssigbar.
Wie bereits erwa¨hnt, entha¨lt der Ansatz implizit die Adsorption von Wasser auf der Kata-
lysatoroberfla¨che. Der oben hergeleitete Ansatz kann durch eine kleine Modifikation auch
dazu verwendet werden, die konkurrierende Adsorption von Wasser und den restlichen Gas-
komponenten zu beschreiben. Dazu ist lediglich der Partialdruck von Wasserstoff aus dem
Modell zu entfernen bzw. gleich eins zu setzen. Die so erhaltene Form des Modells
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rP = r · 1
1 + K4 · pH2O
(6.14)
beschreibt die Adsorption von Wasser und die dadurch hervorgerufene Abnahme der freien
Bindungspla¨tze bzw. aktiven Zentren fu¨r die Ammoniaksynthese. Dieses Modell wird auf
Grund des beobachteten zeitlichen Verhaltens (Abbildung 5.8(b)) und des zugrundegelegten
Mechanismus (Gleichung 6.7) nicht verwendet.
6.2 Druckverlust
Den gro¨ßten Anteil am Druckverlust des Kreislaufgases hat die Katalysatorschu¨ttung. Fu¨r
die Druckverlustberechnung in der Reaktorschu¨ttung wurde die Ergun-Gleichung verwendet.
Sie beru¨cksichtigt sowohl Reibungs- als auch Tra¨gheitskra¨fte (1. bzw. 2. Term) und lautet
in differentieller Form:
−dp
dz
= 150
(1− )2
3
ηF
d2P
us + 1,75
(1− )
3
ρF
dP
u2s (6.15)
Dabei ist ηF die Viskosita¨t und ρF die Dichte des Fluids, us dessen Leerrohrgeschwindigkeit,
 die Porosita¨t der Schu¨ttung und dP der mittlere Partikeldurchmesser. Fu¨r die Porosita¨t 
wurde der in Abschnitt 4.1.6 angegebene Wert von 0,65 eingesetzt.
Diese Gleichung wurde in Fortran-Code umgesetzt, um in Aspen Plus® verwendet zu
werden. Die fu¨r die Berechnungen erforderlichen Stoffdaten (Dichte und dynamische Vis-
kosita¨t wurden in der Subroutine von Aspen Plus® durch Aufruf des Poperty Monitors
PPMON_VISCV berechnet.
Berechnungen haben ergeben, dass unter den Versuchsbedingungen im Laborreaktor ab
einem Druckniveau von 10 bar der Druckverlust bei der Auswertung der Kinetikexperimente
vernachla¨ssigt werden kann.
Da in der Gesamtsystemsimulation jedoch sowohl die Kompressionsarbeit fu¨r den Make-
up Strom als auch fu¨r die Gas-Rezirkulation beru¨cksichtigt werden sollen, wurde bei der
Durchfu¨hrung der Simulation der Druckverlust im Reaktor beru¨cksichtigt.
6.3 Wa¨rmeu¨bergang
Wie aus den Vorversuchen hervorgeht, existiert in axialer Richtung zwischen Ein- und Aus-
tritt aus der Katalysatorschu¨ttung eine Temperaturdifferenz, die die Annahme einer iso-
thermen Schu¨ttung nicht zula¨sst. Aus diesem Grund muss der Wa¨rmeu¨bergang zwischen
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Prozessgas und der Umgebung bzw. der Reaktorwand in den Berechnungen beru¨cksichtigt
werden. Auf Grund der exponentiellen Abha¨ngigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit von der
Temperatur ist die korrekte Berechnung des Wa¨rmehaushaltes und somit der Temperatur
von besonderer Bedeutung, da sie die Parameterscha¨tzung der Kinetik stark beeinflusst.
Fu¨r die Modellierung werden einige vereinfachende Annahmen getroffen, die das Modell
vereinfachen und den Rechenaufwand reduzieren (Abbildung 6.1).
Abbildung 6.1: Angenommener Temperaturverlauf fu¨r die Modellierung der radial abgefu¨hr-
ten Wa¨rme
• Die Schu¨ttung und die Gasphase haben die gleiche Temperatur (Anhang B.3.4).
• Es liegt kein radialer Temperaturgradient in der Schu¨ttung vor (Abschnitt B.3.3).
• Die Wandtemperatur des Reaktorrohres wird in radialer und axialer Richtung als
konstant angenommen.
• Der Wa¨rmedurchgangskoeffizient wird hauptsa¨chlich durch den Wa¨rmeu¨bergang vom
Fluid auf die Wandinnenseite des Reaktors bestimmt.
Daraus folgt die dem Fluid in radialer Richtung zu- bzw. abgefu¨hrte, fla¨chenspezifische
Wa¨rmemenge:
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q˙
′′
r = αinnen (TW − TF ) (6.16)
Fu¨r die Modellierung wird nun eine Beziehung fu¨r den Wa¨rmeu¨bergangskoeffizienten zwi-
schen Rohrwand und Schu¨ttung bzw. ein Nusselt-Gesetz beno¨tigt. Dieses Modell wird aus
[158, S. Mh9] Abschnitt Mh entnommen:
NuW =
(
1,3 +
5
dR/dP
)
λS
λF
+ 0,19Re
3/4
0 Pr
1/3 (6.17)
Die mit dieser Beziehung berechneten Nusselt-Zahlen liegen zwischen 10 und 30.
Der Quotient der Wa¨rmeleitfa¨higkeiten der Schu¨ttung und des Fluids kS =
λS
λF
in Glei-
chung 6.17 wird nach Abschnitt Dee mit dem Modell von Zehner/Bauer/Schlu¨nder berech-
net [158, S. Dee3]:
kS = 1−
√
1−  +√1−  · kc (6.18)
Die weiteren Berechnungsschritte entsprechen den Gleichungen 5b bis 6 in [158, S. Dee3].
Die zur Berechnung der dimensionslosen Kennzahlen Re, Pr und Nu erforderlichen Stoffda-
ten dynamische Viskosita¨t, Wa¨rmeleitfa¨higkeit und der Wa¨rmekapazita¨t des Gasgemisches
werden in Aspen Plus® mit dem jeweils entsprechenden Property Monitor
PPMON_VISCV, PPMON_TCONV, PPMON_ENTHV berechnet.
Die Annahme, dass kein radialer Temperaturgradient in der Schu¨ttung vorliegt, ist prin-
zipiell nur zula¨ssig, wenn die Pe-Zahl kleiner als die kritische Pe-Zahl (Pekrit) ist. Bei den
Betriebsbedingungen der Anlage ist diese Bedingung jedoch nicht immer erfu¨llt. Da das Si-
mulationswerkzeug nur eindimensionale Berechnungen zula¨sst, muss auf Grund dieser Ver-
einfachung ein Fehler in Kauf genommen werden.
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Im Folgenden sind die Ergebnisse der Regression bzw. der Bestimmung der kinetischen Pa-
rameter ohne Wassereinfluss wiedergegeben. Im verwendeten, vollsta¨ndigen Geschwindig-
keitsansatz (Gleichung 6.1) sind sechs Variablen zu bestimmen: je 2 in k1, K
?
2 und K
?
3 . Die
Regression wurde unter Beru¨cksichtigung der radialen Wa¨rmeu¨bertragung durchgefu¨hrt, um
die axiale Temperatura¨nderung beru¨cksichtigen zu ko¨nnen.
Fu¨r die Regression wurden 57 von 66 durchgefu¨hrten Versuchen verwendet. In den unberu¨ck-
sichtigten Versuchen lag die gemessene Ammoniakkonzentration zu nahe an der Gleichge-
wichtskonzentration, wodurch die Bestimmung kinetischer Parameter in diesen Fa¨llen nicht
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mo¨glich ist. Die zula¨ssige Obergrenze der Ammoniakkonzentration betrug 70 % der Gleich-
gewichtskonzentration. Die Versuchsdaten sind in Tabelle A.6 (S. 133) wiedergegeben.
Wie sich herausgestellt hat, bietet eine Regression mit sechs Parametern (Bestimmung von
k1, K
?
2 und K
?
3) keine Vorteile gegenu¨ber einer Regression mit vier freien Variablen (Werte
fu¨r K?2 aus [153]). Die Berechnung mit sechs Parametern dauert wesentlich la¨nger und fu¨hrt
zu keiner verbesserten U¨bereinstimmung des Modells mit den Experimenten. Daher sind im
folgenden nur die Ergebnisse der Vier-Parameter-Regression mit den aus [153] u¨bernomme-
nen Daten fu¨r K?2 entsprechend Tabelle 6.1 wiedergegeben.
Als Ergebnis mehrerer Regressionsdurchla¨ufe kann festgehalten werden, dass mehrere Sa¨tze
von Parametern zur gleichen U¨bereinstimmung zwischen Simulation und Experiment fu¨hren.
Die Korrelation zwischen gemessenem und berechnetem Ammoniakanteil bzw. der gemesse-
nen / berechneten Temperatur nach dem Katalysatorbett liegen im Mittel bei 98 % (Tabel-
le A.7).
Bei beiden Arrhenius-Ansa¨tzen (fu¨r k1 und K
?
3) ist die Bestimmung von c2,i ungenauer als die
Bestimmung von c1,i (Gleichung 6.5 und 6.6). Dies ist aus der gro¨ßeren Standardabweichung
zu entnehmen.
Die sich aus den Konstanten c1,i und c2,i ergebenden Werte fu¨r den Stoßfaktor und die
Ak-ti-vie-rungs- bzw. Re-ak-tions-en-thal-pie sind in Tabelle 6.2 dargestellt. Der Stoßfaktor
von k1, der die dissoziative Stickstoffadsorption beschreibt, liegt zwischen 1,8E+05 und
9,53E+10 kmol/m3 h Pa, die Aktivierungsenergie zwischen 17 und 94,6 kJ/mol.
Werte fu¨r die Aktivierungsenergie, die kleiner als 70 kJ/mol sind, wurden bisher in der Litera-
tur nicht gefunden. Der Wert der Konstanten zur Beschreibung des NH3-Adsorptionsgleich-
gewichts (K?3) liegt zwischen 1,21E-07 und 2,66E+03 1/Pa fu¨r den Stoßfaktor sowie -161,65
bis -25,11 kJ/mol fu¨r die Reaktionsenthalpie.
Aus physikalischer Sicht ist zu erwarten, dass der Betrag der Reaktionsenthalpie der Ammo-
niakadsorption kleiner als die Aktivierungsenergie der dissoziativen Stickstoffadsorption ist.
Die in Tabelle A.7 und 6.2 fett gedruckten Werte sind bezu¨glich der Korrelation der Ammo-
niakkonzentration nahezu identisch. Jedoch erkennt man bei der Betrachtung der physikali-
schen Gro¨ßen, dass die Werte teilweise außerhalb des physikalisch sinnvollen Bereichs liegen.
Ein Wert von 50,8 kJ/mol fu¨r die Aktivierungsenergie ist basierend auf den bisher publizierten
Werten zu niedrig. Demgegenu¨ber ist die Reaktionsenthalpie der Ammoniakadsorption sehr
groß.
Dies verdeutlicht, dass an Hand der Korrelation zwischen Experiment und Rechnung keine
Entscheidung getroffen werden kann, welcher Parametersatz fu¨r die weiteren Simulationen
verwendet werden sollte. Dies wiederum illustriert den bekannten Umstand, dass aus einer
guten U¨bereinstimmung von Modell und Experiment keine Ru¨ckschlu¨sse auf den tatsa¨chli-
chen Ablauf der Reaktion zula¨ssig sind.
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Tabelle 6.2: Umrechnung der Regressionsergebnisse in Gro¨ßen des klassischen Arrhenius-
Ansatzes
k1 K
?
3
Regression k0 (kmol/m3 h Pa) Ea (kJ/mol) k0 (1/Pa) ∆Hads (kJ/mol)
A 1,8E+05 17 1,2E-07 -161,7
B 1,5E+07 39,2 6,2E-04 -123,4
C 3,3E+08 50,8 2,8E-01 -100
D 2,9E+08 50,5 2,3E-01 -100,7
E 1,0E+08 40,4 2,7E-02 -121
F 3,2E+10 88,3 2,7E+03 -25,1
G 9,5E+10 94,6 2E+03 -25,4
Minimum 1,8E+05 17 1,2E-07 -161,7
Maximum 9,5E+10 94,6 2,7E+03 -25,1
Mittelwert 1,8E+10 54,4 6,7E+02 -93,9
In Abbildung 6.2 sind die Ergebnisse der in Tabelle 6.2 und Tabelle A.7 fett gedruckten
Regressionen wiedergegeben. Auch an Hand der grafischen Darstellung wird deutlich, dass
allein durch den Vergleich der Korrelation kein Parametersatz ausgewa¨hlt werden kann.
6.4.1 Extrapolation des Modells
Im Folgenden wird u¨berpru¨ft, ob das Modell mit den beiden genannten Parametersa¨tzen
u¨ber den experimentell in den Kinetikmessungen untersuchten Bereich hinaus extrapolierbar
ist. Dazu sind drei zusa¨tzliche Versuche durchgefu¨hrt worden, von denen einer oberhalb
(95 bar) und einer unterhalb (25 bar) des urspru¨nglich untersuchten Druckbereichs liegt. Die
Temperatur liegt in den Versuchen teilweise auch unterhalb des untersuchten Bereichs2.
Die Versuche wurden in Form von Temperaturrampen durchgefu¨hrt. Die Messpunkte sind
mit Fehlerbalken (+/-5 %) dargestellt. Die Modellrechnungen sind als durchgezogene Linien
dargestellt (Abbildung 6.3).
Mit beiden Parametersa¨tzen werden die Messungen u¨ber den gesamten Bereich gut wieder-
gegeben. Dies gilt nicht nur fu¨r den Druck, sondern auch fu¨r die Temperatur im Bereich
unterhalb 350 °C. Tendenziell liegt der berechnete Ammoniakanteil etwas unterhalb des ge-
messenen. Dies ist insbesondere bei einem Druck von 25 bar zu erkennen.
Ein Unterschied zwischen den beiden Parametersa¨tzen kann bei den untersuchten Bedin-
gungen trotz der stark unterschiedlichen Parameter nicht eindeutig festgestellt werden. In
2Bei Temperaturen oberhalb des untersuchten Temperaturbereichs ist auf Grund des thermodynamischen
Gleichgewichts zwangsla¨ufig eine gute U¨bereinstimmung zwischen Modell und Experiment zu erwarten.
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(a) Parametersatz C (b) Parametersatz F
(c) Parametersatz C (d) Parametersatz F
Abbildung 6.2: Korrelation der gemessenen und berechneten Ammoniakkonzentration
(a)/(b) und Temperatur (c)/(d) fu¨r zwei unterschiedliche Sa¨tze von Kine-
tikparametern (Tabelle 6.2, Parametersatz C und F)
beiden Fa¨llen werden die Messwerte gut wiedergegeben. Das Modell kann mit beiden Para-
metersa¨tzen auch u¨ber die Grenzen des Versuchsbereichs der Kinetikversuche extrapoliert
werden.
Wie im vorigen Abschnitt erla¨utert, kann keine eindeutige Auswahl des fu¨r die weitere Arbeit
zu verwendenden Parametersatzes auf Grund der mathematischen Beziehungen (Korrelation
der Kinetikexperimente / Extrapolation) getroffen werden. Da jedoch bekannt ist, dass
die Aktivierungsenergie der Ammoniaksynthese auf dem verwendeten Katalysator gro¨ßer
als 70 kJ/mol ist [2], wird der Parametersatz (F) (Ea = 88, 3 kJ/mol) fu¨r die Simulation des
Gesamtsystems ausgewa¨hlt (Tabelle 6.2).
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(a) Parametersatz C (b) Parametersatz F
Abbildung 6.3: Extrapolation des Modells fu¨r Normalbedingungen mit den Parametersa¨tzen
C (a) und F (b)
6.5 Regression – Vergiftung
Die in Abschnitt 5.3.2 beschriebenen Versuche sind fu¨r die Anpassung der Modellparameter
des erweiterten Kinetikmodells (Gleichung 6.11), das den Einfluss von Wasser beru¨cksichtigt,
verwendet worden. Die Parameter c1,K4 , c2,K4 , die die Temperaturabha¨ngigkeit der Gleichge-
wichtskonstante K4 beschreiben, mussten bestimmt werden. Die Vorgehensweise deckte sich
mit der im vorigen Abschnitt beschriebenen. Fu¨r die Regression wurden die in Tabelle A.8
(S. 136) angegebenen Versuchsdaten verwendet.
In Abbildung 6.4 sind die berechneten u¨ber den gemessenen Werten der Ammoniakkonzen-
tration der Vergiftungsversuche aufgetragen. Die U¨bereinstimmung zwischen Modell und
den Messungen liegt bei 96,8 %. Fu¨r die Temperatur nach Katalysator liegt dieser Wert
bei 96,6 %. Die gute U¨bereinstimmung des Modells mit den Messungen ist jedoch kein In-
diz dafu¨r, dass die Vorga¨nge auf dem Katalysator tatsa¨chlich in der angenommenen Form
ablaufen.
Die Regression lieferte die in Tabelle 6.3 angegebenen Werte fu¨r die beiden angepassten
Parameter. Eine Plausibilita¨tspru¨fung konnte nicht vorgenommen werden, da keine publi-
zierten Daten zur Katalysatorvergiftung durch Wasser fu¨r das vorliegende System bekannt
sind.
Auf Grund der guten U¨bereinstimmung zwischen Modell und Messung wurde dieses Modell
beibehalten und fu¨r die weitere Simulation verwendet. Das erweiterte Modell reduziert sich
ohne Anwesenheit von Wasser auf den Ansatz bei Normalbedingungen.
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(a) (b)
Abbildung 6.4: Korrelation der gemessenen und berechneten Ammoniakkonzentration (a)
und Temperatur (b) in Anwesenheit von Wasser
Tabelle 6.3: Regressionsergebnis der Vergiftungsversuche sowie in physikalische Gro¨ßen um-
gerechnete Werte fu¨r den klassischen Arrhenius-Ansatz (k0, ∆Hr)
Gro¨ße c1,K4 c2,K4
Kinetische Konstanten 10,9564 6,8962
Standardabweichung 0,0117 0,1271
xNH3 TnKat
Korrelation (%) 96,75 96,59
k0 (-) ∆Hr (kJ/mol)
Physikalische Gro¨ßen 2,033 -57,337
Kapitel 7
Simulation
In diesem Kapitel werden die hergeleiteten und angepassten Modelle fu¨r die Simulation
des Reaktors und des Gesamtsystems verwendet. Im ersten Abschnitt wird der Einfluss
der Betriebsparameter auf die Syntheseleistung des Reaktors untersucht sowie optimale Be-
triebsbedingungen fu¨r eine hohe Ammoniakproduktion bestimmt. Im zweiten Teil werden
diese Berechnungen fu¨r das Gesamtsystem durchgefu¨hrt mit dem Ziel, den Energiebedarf zu
bestimmen und zu optimieren, um eine energetische Beurteilung des Prozesses vorzunehmen.
Insbesondere der Einfluss von Wasser auf die Betriebsbedingungen und den Energiebedarf
ist fu¨r die Beurteilung des Verfahrens ausschlaggebend.
7.1 Untersuchung des Reaktors
Im Rahmen einer Parameterstudie wird mit Hilfe des Modells der Einfluss der Betriebspa-
rameter des Reaktors untersucht. Dazu wird im ersten Schritt nur der Synthesereaktor, im
zweiten das Gesamtsystem betrachtet.
Die Betriebsparameter des Synthesereaktors
• Temperatur,
• Druck,
• H2:N2-Verha¨ltnis sowie
• Gesamtvolumenstrom bzw. Raumgeschwindigkeit
wurden variiert, um den Einfluss auf die Syntheseleistung zu untersuchen.
Die in Abbildung 7.1 dargestellten Berechnungen geben den erreichten Ammoniakanteil und
die produzierte Ammoniakmenge wieder. Die Temperatur wurde bei einem Druck von 40
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und 80 bar sowie unterschiedlichen Raumgeschwindigkeiten zwischen 5000 und 100000 1/h
kontinuierlich zwischen 250 und 500 °C variiert (TPR).
(a) Molanteil, 40 bar (b) Molanteil, 80 bar
(c) Massenstrom, 40 bar (d) Massenstrom, 80 bar
Abbildung 7.1: Einfluss der Temperatur, des Drucks und der Raumgeschwindigkeit auf den
Ammoniakmolanteil (a),(b) und Ammoniakmassenstrom (c),(d), H2:N2=3.
Der Einfluss der Raumgeschwindigkeit und des Drucks auf den erreichten Ammoniakmo-
lanteil wird beim Vergleich von Abbildung 7.1(a) und 7.1(b) deutlich. Mit zunehmender
Raumgeschwindigkeit fa¨llt der Ammoniakanteil und das Maximum wird erst bei ho¨heren
Temperaturen erreicht.
Bei 80 bar und einer Raumgeschwindigkeit von 10000 1/h wird ein NH3-Anteil von anna¨hernd
16 % berechnet. Mit herko¨mmlichen Fe-Katalysatoren wird dieser Wert erst bei wesentlich
ho¨heren Dru¨cken erreicht. Bei einem auf 40 bar reduzierten Druck (und gleicher Raumge-
schwindigkeit) wird noch ein NH3-Anteil von 10 % erreicht.
Der produzierte NH3-Massenstrom steigt mit zunehmender Raumgeschwindigkeit. Dieses
Verhalten wurde schon in Abschnitt 5.1.3 erkla¨rt und nun durch die Simulation besta¨tigt.
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(a) Molanteil, 40 bar (b) Molanteil, 80 bar
(c) Massenstrom, 40 bar (d) Massenstrom, 80 bar
Abbildung 7.2: Variation des H2:N2-Verha¨ltnisses bei 40 (a,c) und 80 bar (b,d);
SV=10.000 1/h
Der ho¨chste Massenstrom von anna¨hernd 10 g/min wird bei 80 bar und einer Raumgeschwin-
digkeit von 100000 1/h erreicht (Abbildung 7.1(d)).
Neben dem Einfluss auf die Reaktionsgeschwindigkeit beeinflusst das Feedverha¨ltnis auch
die Gleichgewichtszusammensetzung. Der ho¨chste Ammoniakanteil im thermodynamischen
Gleichgewicht wird bei sto¨chiometrischer Gaszusammensetzung erreicht (Abbildung B.1,
S.140).
Die in Abbildung 7.2 dargestellten Ergebnisse besta¨tigen die in Abschnitt 5.1.2 vorgestell-
ten Versuchsergebnisse zum Einfluss des Feedverha¨ltnisses. Mit steigender Temperatur wird
der maximale Ammoniakanteil mit zunehmendem Feedverha¨ltnis erreicht. Oberhalb eines
Wertes von drei nimmt der Anteil auf Grund der schlechteren Lage des thermodynamischen
Gleichgewichts wieder ab.
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(a) Temperaturprofil (b) Konzentrationsprofil
Abbildung 7.3: Lokale Temperatur und Ammoniakkonzentration im Reaktor bei 60 bar,
H2:N2=1,65
Die in den Versuchen beobachtete Wasserstoffhemmung a¨ußert sich darin, dass im kine-
tisch kontrollierten Bereich, wo der Einfluß des Gleichgewichts vernachla¨ssigbar ist, ein
untersto¨chiometrisches Feedverha¨ltnis zu ho¨heren Ammoniakanteilen fu¨hrt. Mit steigender
Temperatur und insgesamt ho¨heren Umsa¨tzen verschiebt sich das optimale Feedverha¨ltnis
in Richtung sto¨chiometrischer Zusammensetzung.
Das Maximum des Ammoniakanteils wird bei untersto¨chiometrischer Dosierung von H2 und
N2 erreicht und liegt bei 80 bar und einer Raumgeschwindigkeit von 10000 1/h bei rd. 17 %
(Abbildung 7.2(b)).
7.1.1 Profile
Durch die differentielle Berechnung des Reaktors besteht die Mo¨glichkeit, die Zustands-
gro¨ßen im Reaktor auszugeben. Dies ist insbesondere im Hinblick auf die Temperatur inter-
essant, um zu untersuchen, ob lokale Temperaturspitzen (Hot-Spots) auftreten, die ggfs. zu
einer Scha¨digung des Katalysators fu¨hren ko¨nnen (thermische Alterung).
Beispielhaft sind in Abbildung 7.3 Temperatur- und Konzentrationsprofile wiedergegeben.
Fu¨r die Berechnungen wurde die Reaktorgeometrie aus den Versuchsreihen mit 2 g Ba-
Ru/MgO verwendet. Als Parameter wurde die Raumgeschwindgkeit zwischen 10000 und
70000 1/h variiert.
Aus dem Temperaturprofil (Abbildung 7.3(a)) ist ersichtlich, dass ein Hot-Spot im ersten
Drittel des Reaktors existiert. Bei einer Raumgeschwindigkeit von 10000 1/h liegt die Ma-
ximaltemperatur 20 K u¨ber der Ein- bzw. Austrittstemperatur. Steigt die Raumgeschwin-
digkeit, nimmt die maximale Temperatur ab und die Lage verschiebt sich stromabwa¨rts.
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Gleichzeitig nimmt die Austrittstemperatur zu, wie es auch experimentell beobachtet wird.
Dies ist auf den sta¨rkeren Anteil des konvektiven Wa¨rmetransports im Vergleich zur radialen
Wa¨rmeu¨bertragung zuru¨ckzufu¨hren. Durch den ho¨heren Gasdurchsatz wird das Tempera-
turprofil sozusagen in die La¨nge gezogen.
Dennoch la¨sst sich ein wichtiger Schluss fu¨r die experimentelle Durchfu¨hrung bzw. die Aus-
wertung aus dem berechneten Temperaturprofil fu¨r 10000 1/h ableiten: Auch wenn Ein- und
Austrittstemperatur identisch sind, kann daraus nicht gefolgert werden, dass im Reaktor iso-
therme Verha¨ltnisse herrschen. Dies wird durch die Berechnung bei einer Raumgeschwindig-
keit von 10.000 1/h verdeutlicht (Abbildung 7.3(a)): Die Temperaturen im Ein- und Austritt
des Reaktors sind bei diesen Bedingungen identisch (425 °C). Jedoch liegt die maximale
Temperatur in der Schu¨ttung 20 K daru¨ber.
7.1.2 Optimierung
Die im vorigen Abschnitt vorgestellten Ergebnisse der Simulation bezu¨glich des Einflusses
der vier untersuchten Reaktor-Betriebsparameter zeigen, dass sich die Parameter in zwei
Gruppen unterteilen lassen.
Die Parameter Druck und Raumgeschwindigkeit beeinflussen den Ammoniakanteil und die
produzierte Ammoniakmenge - im untersuchten Parameterraum - monoton, d.h. es existiert
kein Optimum fu¨r diese Parameter. Eine Optimierung nur an Hand des Ammoniakanteils
oder der produzierten Ammoniakmenge ist somit nicht mo¨glich, sondern erfordert zusa¨tzli-
che Angaben, wie z.B. den Energiebedarf fu¨r die Bereitstellung eines ho¨heren Druckniveaus.
Daher wird diese Betrachtung erst fu¨r das Gesamtsystem angestellt, wenn diese Zusatzin-
formation bereitsteht.
Im Gegensatz dazu weist sowohl der Ammoniakanteil als auch die produzierte Menge ein aus-
gepra¨gtes Optimum (Maximum) bezu¨glich der Reaktortemperatur bzw. des H2:N2-Verha¨lt-
nisses auf.
Somit gibt es bei konstanter Raumgeschwindigkeit und konstantem Druck ein Optimum fu¨r
die Temperatur und das Feedverha¨ltnis. Daher wurde eine Rechnung durchgefu¨hrt, bei der
diese beiden Parameter gleichzeitig optimiert wurden, um Zusammenha¨nge zwischen dem
Temperatur- und Feedverha¨ltnis-Optimum aufzukla¨ren.
Die Optimierung wurde bei drei festgelegten Raumgeschwindigkeiten von 10.000, 30.000
und 50.000 1/h, sowie Dru¨cken von 40, 50, 60, 70 und 80 bar durchgefu¨hrt. Die in Abbil-
dung 7.4 angegebenen Temperaturen und H2:N2-Verha¨ltnisse stellen also die Optima bei
den entsprechenden Bedingungen dar.
Die optimale Betriebstemperatur steigt mit zunehmender Raumgeschwindigkeit und leicht
mit zunehmendem Druck. Dabei ist der Einfluss des Drucks im untersuchten Bereich deutlich
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Abbildung 7.4: Optimierung der Reaktortemperatur und des H2:N2-Verha¨ltnisses zwischen
40 und 80 bar und Raumgeschwindigkeiten von 10.000, 30.000 und 50.000 1/h.
schwa¨cher als der der Raumgeschwindigkeit. Im Gegensatz dazu ist das optimale H2:N2-
Verha¨ltnis weder vom Druck noch von der Raumgeschwindigkeit abha¨ngig, sondern liegt bei
konstant 1,65 - etwas oberhalb der Ha¨lfte des sto¨chiometrischen Verha¨ltnisses.
In Abbildung 7.5 ist der maximal erreichbare Ammoniakanteil, der bei unterschiedlichen
Raumgeschwindigkeiten und konstantem Druck erreicht wird, u¨ber der Temperatur auf-
getragen. Daraus ist ablesbar, welcher Ammoniakanteil in Abha¨ngigkeit vom Druck, der
Temperatur und der Raumgeschwindigkeit bei einem H2:N2-Verha¨ltnis von drei maximal
erreichbar ist.
7.1.3 Vergleich Ba-Ru/MgO – Fe-Katalysator
Um die katalytische Aktivita¨t des verwendeten Ba-Ru/MgO-Katalysators beurteilen zu
ko¨nnen, wird ein Vergleich mit einem kommerziellen Eisenkatalysator durchgefu¨hrt.
Fu¨r die Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeit des Eisenkatalysators wurde vollsta¨ndig
auf Literaturdaten, die in ausfu¨hrlicher Form publiziert wurden, zuru¨ckgegriffen. Als Ge-
schwindigkeitsansatz wurde das erstmals von Temkin publizierte Modell [140] in der modi-
fizierten Form nach Simon und Dyson [143] mit den Parametern aus [159] verwendet.
Das Modell wurde mit den Versuchsdaten von Nielsen et al. [137, 141], die als Standard
anerkannt sind, u¨berpru¨ft. Dabei lag die U¨bereinstimmung zwischen berechnetem und ge-
messenem Ammoniakanteil bei 98 %. Der zum Vergleich verwendete Katalysator KM1R (Fa.
Haldor Topsøe) gilt als Standard-Katalysator. Daher kann davon ausgegangen werden, dass
die Daten noch Gu¨ltigkeit besitzen.
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Abbildung 7.5: Maximal erreichbarer Ammoniakanteil bei 40 und 80 bar und variierenden
Raumgeschwindigkeiten. Gu¨ltig fu¨r ein H2:N2-Verha¨ltnis von drei. Berechnet
fu¨r 2 g Ba-Ru/MgO.
Die Versuchsdaten von Nielsen et al. decken einen Druckbereich von 150 bis 300 bar ab.
Die Versuche zur Bestimmung der Kinetik auf Ba-Ru/MgO wurden zwischen 40 und 80 bar
durchgefu¨hrt und die Extrapolierbarkeit bis 95 bar u¨berpru¨ft. Dies bedeutet fu¨r den Ver-
gleich der beiden Katalysatoren, dass eine Extrapolation des Druckbereichs nach oben (Ru)
bzw. nach unten (Fe) vorgenommen werden musste. In Abbildung 7.6 sind die berechneten
Ammoniakanteile dargestellt.
Um tatsa¨chlich den maximalen Umsatz beider Katalysatoren bei vorgegebenem Druck zu
vergleichen, wurde - entsprechend der in Abschnitt 7.1.2 beschriebenen Vorgehensweise fu¨r
den Ru-Katalysator - eine Optimierung des Feedverha¨ltnisses fu¨r den Fe-Katalysator durch-
gefu¨hrt. Im untersuchten Bereich zwischen 50 und 150 bar liegt es konstant bei 2,451. Die
Ergebnisse der Berechnungen fu¨r optimale Feedverha¨ltnisse sind in Abbildung 7.6(b) darge-
stellt.
In beiden Fa¨llen ist der auf Ba-Ru/MgO erreichbare Ammoniakanteil deutlich ho¨her als auf
dem Fe-Katalysator und wird schon bei niedrigeren Temperaturen erreicht. Der Ru-Kata-
1Fu¨r den Ru-Katalysator wurde in Abschnitt 7.1.2 ein optimales H2:N2-Verha¨ltnis von 1,65 bestimmt.
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Abbildung 7.6: Vergleich des Ba-Ru/MgO-Katalysators mit einem herko¨mmlichen Eisen-
katalysator an Hand des erreichten Ammoniakanteils bei sto¨chiometri-
schem H2:N2-Verha¨ltnis (a) und fu¨r das jeweils optimale H2:N2-Verha¨lt-
nis fu¨r die Katalysatoren (b), berechnet fu¨r eine Raumgeschwindigkeit von
SV=10000 1/h.
lysator hat bei 100 bar anna¨hernd die gleiche Produktionsleistung, die der Fe-Katalysator
erst bei rd. 150 bar erreicht.
Aus Abbildung 7.6(b) ist weiterhin ersichtlich, dass das thermodynamische Gleichgewicht
wegen des niedrigen H2:N2-Verha¨ltnis fu¨r den Ru-Katalysator ungu¨nstiger liegt. Da der
maximale Ammoniakanteil jedoch schon bei geringeren Temperaturen erreicht wird2, bei
denen das thermodynamische Gleichgewicht ho¨here Konzentrationen zula¨sst, ist dies kein
Nachteil im Vergleich zum Fe-Katalysator.
Weiterhin ist das unterschiedliche Verhalten beider Katalysatoren in Bezug auf den Druck
(und die Temperatur) zu erkennen. Wa¨hrend mit dem Ba-Ru/MgO Katalysator bei 350 °C
auch mit steigendem Druck nur unwesentlich ho¨here Ammoniakausbeuten erreicht werden,
ist der Druckeinfluss auf die Kinetik des Eisenkatalysators deutlich zu erkennen. Bei 150 bar
wird mit dem Fe-Katalysator unterhalb von 375 °C sogar eine ho¨here Ammoniakausbeute
erreicht als auf Ba-Ru/MgO. Die Druckabha¨ngigkeit der Aktivita¨t des Fe-Katalysators wird
jedoch durch die sta¨rkere Temperaturabha¨ngigkeit der Aktivita¨t von Ba-Ru/MgO oberhalb
dieser Temperatur kompensiert.
Die hohe Aktivita¨t des Ru-Katalysators im Vergleich zum herko¨mmlichen Katalysator be-
gru¨ndet die Verwendung in Niedrig-Energie-Prozessen, die bei vergleichsweise niedrigem
Druck um 100 bar betrieben werden.
2Das Maximum wird beim Ru-Katalysator bei rd. 20 K geringeren Temperaturen erreicht.
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Abbildung 7.7: Vergleich des erreichbaren Ammoniakanteils auf Cs2CO3-Ru/MgO (reprodu-
ziert aus [156, S. 198]) (a) und Ba-Ru/MgO (b) bei Variation des H2:N2-
Verha¨ltnisses
7.1.4 Vergleich Ba-Ru/MgO – Cs2CO3-Ru/MgO
Um einen Vergleich zu anderen Rutheniumbasierten Ammoniaksynthesekatalysatoren zu
er-mo¨g-lich-en, sind in Abbildung 7.7 Daten fu¨r einen Ca¨siumdotierten Katalysator darge-
stellt (a). Daneben sind die mit dem Modell fu¨r Ba-Ru/MgO berechneten Konzentrationen
wiedergegeben (b).
Um die gleichen Bedingungen fu¨r die Berechnung zu ermo¨glichen, wurde die in [156] genannte
Katalysatormasse von 0,138 g auch in den Berechnungen fu¨r Ba-Ru/MgO verwendet. Mit
der zugeho¨rigen Porosita¨t ergibt sich die Schu¨ttho¨he zu 0,9 cm. Dies ist weniger als die
in [156] fu¨r Cs2CO3-Ru/MgO angegeben.
Da der Volumenstrom im Experiment wie in der Berechnung 100 ml/min betrug, ist die Raum-
geschwindigkeit auf Grund der unterschiedlichen Porosita¨ten beim Ba-Ru/MgO-Katalysator
ho¨her. Trotzdem werden anna¨hernd gleiche Ammoniakanteile erreicht. Das Maximum wird
auf Ba-Ru/MgO bei etwas niedrigeren Temperaturen als bei Cs-Ru/MgO erreicht. Auch
bezu¨glich des Einflusses des H2:N2-Verha¨ltnisses zeigen die Katalysatoren kaum Unterschie-
de.
7.1.5 Einfluss von Wasser
Im Folgenden wird der Einfluss von Wasser auf die Syntheseleistung des Reaktors bzw.
Katalysators untersucht. Dazu wird das in Abschnitt 6.1.2 hergeleitete Modell mit den in
Abschnitt 6.5 berechneten Parametern verwendet. Als Gro¨ße zur Beurteilung wird die unter
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(a) Ba-Ru/MgO-Katalysator, Modellbe-
rechnungen fu¨r die Vergiftung mit
dem hergeleiteten Modell entsprechend
Gleichung 6.12
(b) Fe-Katalysator (AS-4-F), reproduziert
aus [139]
Abbildung 7.8: Vergleich des Einflusses von Wasser (Sauerstoff) auf die Katalysatoraktivita¨t
des Ba-Ru/MgO- (a) und eines Fe-Katalysators (b), ausgedru¨ckt als relative
Reaktionsgeschwindigkeit bezogen auf die Reaktionsgeschwindigkeit bei Nor-
malbedingungen (rp/r).
Wassereinfluss berechnete Reaktionsgeschwindigkeit auf die Reaktionsgeschwindigkeit bei
gleichen Bedingungen, jedoch ohne Sauerstoffvergiftung (xH2O = 0), bezogen.
In Abbildung 7.8 sind die relativen Reaktionsgeschwindigkeiten in Anwesenheit von Was-
ser fu¨r den untersuchten Rutheniumkatalysator sowie einen kommerziellen Eisenkatalysator
dargestellt. Die bereits auf Seite 45 dargestellte Abbildung 3.6 wurde zur besseren Vergleich-
barkeit erneut dargestellt (Abbildung 7.8(b)).
Beim Vergleich der Reaktionsgeschwindigkeiten muss beru¨cksichtigt werden, dass die abso-
lute Reaktionsgeschwindigkeit der einzelnen Katalysatoren unterschiedlich ist. Insofern la¨sst
Abbildung 7.8 nur einen qualitativen Vergleich des Katalysatorverhaltens zu. Es ist ersicht-
lich, dass beide Katalysatoren ein a¨hnliches Verhalten in Bezug auf die Wasserkonzentration
und die Temperatur aufweisen.
Liegt der Anteil unterhalb 1 ppm, ist die Abnahme der Katalystoraktivita¨t im Vergleich
zu Normalbedingungen vergleichsweise gering. Die Reaktionsgeschwindigkeit (rp) liegt un-
abha¨ngig von der Temperatur oberhalb von 80 % der Ausgangsgeschwindigkeit (r). In diesem
Bereich zeigt sich, dass die Vergiftung durch eine ho¨here Temperatur zuru¨ckgedra¨ngt werden
kann.
Im Bereich von Wasserkonzentrationen zwischen 1 und 100 ppm fa¨llt die relative Reaktions-
geschwindigkeit bei beiden Katalysatoren stark ab. Beim Eisenkatalysator ist die Abha¨ngig-
keit vom Wasseranteil sta¨rker, so dass der Katalysator ab 100 ppm nahezu vollsta¨ndig deakti-
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viert ist. Auch bei einer Temperatur von 450 °C betra¨gt die relative Reaktionsgeschwindigkeit
nur noch 10 %. Der Rutheniumkatalysator erreicht unter gleichen Bedingungen immerhin
noch einen Wert von 20 % der Ausgangsaktivita¨t. Die Hemmung des Eisenkatalysators bei
hohen Wassergehalten ist bei niedrigen Temperaturen im Vergleich zu Ba-Ru/MgO noch
sta¨rker ausgepra¨gt.
Nach Abbildung 7.8 scheint der Rutheniumkatalystor im Vergleich zum Eisenkatalysator
eine geringfu¨gig gro¨ßere Toleranz gegenu¨ber der Sauerstoffvergiftung zu besitzen. Dies gilt
inbesondere fu¨r den Temperaturbereich unterhalb 400 °C. Bei 450 °C liegt die Aktivita¨t des
Eisenkatalysators bis ca. 50 ppm geringfu¨gig oberhalb der des Rutheniumkatalysators. Bei
ho¨heren Wasseranteilen kehrt sich dieses Verhalten jedoch um und der Rutheniumkatalysa-
tor ist aktiver.
7.1.5.1 Parameterstudie
In Abbildungen 7.9 sind Modellberechnungen bei unterschiedlichen Betriebsbedingungen
durchgefu¨hrt worden, um den Einfluss von Wasser zu verdeutlichen. Die Berechnungen
wurden bei einem Druck von 40 und 80 bar sowie Raumgeschwindgikeiten von 10.000 und
30.000 1/h durchgefu¨hrt.
Bei niedrigen Temperaturen fu¨hrt die Anwesenheit von Wasser schon in kleinen Konzentra-
tionen - unterhalb 100 ppm - zu einer starken Abnahme der produzierten Ammoniakmenge.
Mit zunehmender Raumgeschwindigkeit wird der Einfluss von Wasser sta¨rker, d.h. die Ab-
nahme des Ammoniakanteils wird gro¨ßer.
Die Vergiftung kann durch Erho¨hung der Temperatur zuru¨ckgedra¨ngt werden. Diese Art
der Kompensation wird jedoch durch das thermodynamische Gleichgewicht begrenzt, das
im Bereich hoher Temperaturen seinerseits den erreichbaren Ammoniakanteil beschra¨nkt.
Ohne Wasservergiftung (abzulesen auf der Ordinate) fa¨llt der Ammoniakanteil ab 425 °C be-
grenzt durch das thermodynamische Gleichgewicht. Entsprechend Abbildung 7.9(c) betra¨gt
der Ammoniakanteil bei 80 bar und 475 °C nur noch rd. 10,5 %. Mit zunehmendem Was-
seranteil wird der Vorteil des Betriebs bei dieser Temperatur ersichtlich. Ab ca. 100 ppm
Wassergehalt liegt der Ammoniakanteil oberhalb des bei niedrigeren Temperaturen Erreich-
ten, da die Vergiftung sta¨rker zuru¨ckgedra¨ngt wird als bei niedrigeren Temperaturen.
Fu¨r den Betrieb bedeutet dies, dass ein Optimum bezu¨glich der Temperatur gefunden wer-
den muss, das nach oben durch das thermodynamische Gleichgewicht beschra¨nkt wird, nach
unten durch den Einfluss der Vergiftung. Aus Abbildung 7.10 ist der Einfluss des Was-
seranteils auf das Temperaturoptimum ersichtlich. Mit zunehmendem Wassergehalt wird
der maximale Ammoniakanteil erst bei ho¨heren Temperaturen erreicht.
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(a) 40 bar; SV=10000 1/h (b) 40 bar; SV=30000 1/h
(c) 80 bar; SV=10000 1/h (d) 80 bar; SV=30000 1/h
Abbildung 7.9: Einfluss von Wasser auf den erreichbaren Ammoniakanteil bei 40 und 80 bar
und Raumgeschwindigkeiten von 10000 und 30000 1/h. Katalysatormasse: 2 g
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Abbildung 7.10: Einfluss des Wassergehalts auf den erreichten Ammoniakanteil bei 40 (a)
und 80 bar (b). Betriebsbedingungen: SV=10000 1/h; H2:N2=2
Aus der Untersuchung des Reaktors bei Normalbedingungen ist bekannt, dass abha¨ngig
vom Druck und der Raumgeschwindigkeit ein Optimum bezu¨glich der Temperatur existiert.
Das Optimum des H2:N2-Verha¨ltnisses von 1,65 ist nahezu unabha¨ngig von diesen beiden
Parametern.
Um zu kla¨ren, ob und wie sich das Verhalten des Katalysators unter Einfluss von Was-
ser bezu¨glich der Temperatur und des H2:N2-Verha¨ltnisses vera¨ndert, wurden weitere Be-
rechnungen durchgefu¨hrt, die in Abbildung 7.11 dargestellt sind. Insbesondere, ob sich ein
ho¨heres H2:N2-Verha¨ltnis positiv auf die Produktionsleistung auswirkt, sollte untersucht
werden. Dazu wurden fu¨r einen Wassergehalt zwischen 0 und 1000 ppm Temperaturrampen
bei Variation des H2:N2-Verha¨ltnisses berechnet.
Das Verhalten des Katalysators ist mit dem unter Normalbedingungen vergleichbar. Trotz
des Vorhandenseins von Wasser wird in allen Fa¨llen der ho¨chste Ammoniakgehalt bei un-
tersto¨chiometrischer Dosierung von H2 und N2 erreicht. Der optimale Wert steigt jedoch
abha¨ngig vom Wassergehalt und liegt u¨ber dem Wert von 1,65 bei Normalbedingungen.
Vergleicht man die einzelnen Unterabbildungen, wird der Einfluss von Wasser deutlich. Wer-
den bei 1 und 10 ppm noch Ammoniakanteile von u¨ber 14 % erreicht, liegt der maximale
Anteil bei 1000 ppm unterhalb von 8 %.
Des Weiteren wird mit steigendem Wassergehalt das Maximum des Ammoniakanteils fu¨r
die einzelnen Feedverha¨ltnisse, wie erwartet, erst bei ho¨heren Temperaturen erreicht.
Um den Einfluss von Wasser zu kompensieren, besteht neben der Anpassung der Betrieb-
sparameter Druck, Temperatur und H2:N2-Verha¨ltnis die Mo¨glichkeit, das Reaktorvolumen
zu vergro¨ßern. Um den Zusammenhang zwischen Wasseranteil und Reaktorgro¨ße zu unter-
suchen, wurden Optimierungsrechnungen durchgefu¨hrt. Neben der Reaktorgro¨ße wurden fu¨r
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(a) Referenzrechnung ohne Wasser
(b) 1 ppm Wasser (c) 10 ppm Wasser
(d) 100 ppm Wasser (e) 1000 ppm Wasser
Abbildung 7.11: Einfluss des H2:N2-Verha¨ltnisses bei unterschiedlichen Wassergehalten als
Funktion der Temperatur. Simulation bei 80 bar fu¨r 2 g Katalysator und
SV=10000 1/h
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jeden untersuchten Wasseranteil das H2:N2-Verha¨ltnis und die Temperatur optimiert. Als
Zielgro¨ße der Optimierung wurde die bei 80 bar und einem Gasstrom von 272 ml/min (entspe-
chend SV=10000 1/h) erzeugte Ammoniakmenge (1,8 g/h) vorgegeben. Die Konstanz des zu-
gefu¨hrten Gasstroms bewirkt, dass bei konstantem NH3-Massenstrom auch der NH3-Anteil
konstant bleibt. Dies ist fu¨r die Vergleichbarkeit erforderlich, da der gleiche Ammoniakstrom
bei kleinerem Ammoniakanteil ein schlechteres Potenzial fu¨r die im Gesamtprozess nachfol-
gende Abtrennung darstellt.
Das Ergebnis der Berechnungen fu¨r einen Wasseranteil von 0 bis 1000 ppm ist in Abbil-
dung 7.12 dargestellt. U¨ber dem Wasseranteil sind das relative Reaktorvolumen V/V0 (be-
zogen auf das Ausgangsvolumen bei 0 ppm Wasseranteil) und die entsprechende Raumge-
schwindigkeit dargestellt.
Abbildung 7.12: Berechnung der erforderlichen Reaktorgro¨ße bei konstanter Ammoniakpro-
duktion (1,8 g/h) und konstantem Ammoniakanteil im Produktgas (17%)
in Abha¨ngigkeit vom Wasseranteil. Bezugspunkt fu¨r V0 (1,63ml): 80 bar,
SV=10.000 1/h, xH2O =0 ppm
Das erforderliche Reaktorvolumen nimmt linear mit dem Wasseranteil zu. Bei einem Was-
seranteil von 1000 ppm ist eine Vergro¨ßerung des Reaktors um den Faktor 87 erforderlich. Die
Raumgeschwindigkeit ist bei konstantem Gasstrom umgekehrt proportional zum Reaktor-
volumen und fa¨llt von 10000 1/h im Bezugspunkt auf 115 1/h bei 1000 ppm Wasseranteil. Die
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fu¨r diesen Druck gefundene Abha¨ngigkeit des relativen Reaktorvolumens vom Wasseranteil
la¨sst sich durch die Beziehung V/V0 = 0, 086 · xH2O(ppm) + 1 wiedergeben.
7.1.5.2 Optimierung
Welches Feedverha¨ltnis tatsa¨chlich das Optimum bezu¨glich des erreichbaren Ammoniakan-
teils darstellt, geht nicht aus Abbildung 7.11 hervor. Daher wurde die im Folgenden vorge-
stellte Optimierung durchgefu¨hrt.
Analog zur Optimierung unter Normalbedingungen wurden Temperatur und das H2:N2-
Verha¨ltnis optimiert, so dass ein maximaler Ammoniakanteil erreicht wird. Die Rechnungen
wurden bei variierendem Wassergehalt und einem Druck von 40, 60 und 80 bar durchgefu¨hrt.
Die Raumgeschwindigkeit betrug 10000 bzw. 30000 1/h.
Die optimierte Betriebstemperatur unter Einfluss von Wasser verha¨lt sich wie die unter Nor-
malbedingungen. Mit steigendem Druck wird die ho¨chste Ammoniakausbeute bei ho¨heren
Temperaturen erreicht, da das thermodynamische Gleichgewicht mit zunehmendem Druck
zu ho¨heren Ammoniakanteilen verschoben ist (Abbildung 7.13(a)).
Das optimierte H2:N2-Verha¨ltnis unterscheidet sich jedoch von dem fu¨r Normalbedingun-
gen berechneten. Es ist vom Wassergehalt abha¨ngig und verschiebt sich mit zunehmendem
Wasseranteil zu ho¨heren Werten. Dies kann auf das Modell zuru¨ckgefu¨hrt werden, wonach
die Vergiftung durch Erho¨hung des Wasserstoffanteils zuru¨ckgedra¨ngt werden kann. Der
Einfluss des Wasserstoffgehalts auf den erreichbaren Ammoniakanteil ist im Vergleich zur
Temperatur gering.
Ein weiterer Grund fu¨r die ho¨heren Feedverha¨ltnisse ist die Lage des thermodynamischen
Gleichgewichts. Denn bei Anwesenheit von Wasser sind ho¨here Betriebstemperaturen erfor-
derlich, so dass der Einfluss der Gleichgewichtslage sta¨rker ist als unter Normalbedingungen.
Bei sto¨chiometrischem H2:N2-Verha¨ltnis wird ein Maximum des NH3-Gleichgewichtsanteils
erreicht; mit abnehmendem H2:N2-Verha¨ltnis fa¨llt auch der Ammoniak-Gleichgewichtsanteil,
so dass bei hohen Temperaturen der tatsa¨chlich erreichbare Ammoniakanteil abnimmt.
Weiterhin fa¨llt auf, dass das Verha¨ltnis von H2 zu N2 im Gegensatz zu den Berechnungen
bei Normalbedingungen von der Raumgeschwindigkeit abha¨ngt. Bei gleichem Wassergehalt
ist bei ho¨herem Gasdurchsatz ein etwas geringeres H2:N2-Verha¨ltnis berechnet worden.
Im untersuchten Bereich ist jedoch der Einfluss des Wasseranteils auf die Lage des H2:N2-
Verha¨ltnisses wesentlich gro¨ßer als der der Raumgeschwindigkeit. Bezogen auf das optimale
Feedverha¨ltnis unter Normalbedingungen liegen alle berechneten Werte bei Anwesenheit von
Wasser oberhalb dessen.
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(a) Optimierte Reaktorbetriebstemperatur
fu¨r Raumgeschwindigkeiten von 10000
(links) und 30000 1/h (rechts)
(b) Optimiertes H2:N2-Verha¨ltnis fu¨r
Raumgeschwindigkeiten von 10000
(links) und 30000 1/h (rechts)
(c) Bei der Optimierung erreichter Ammoni-
akanteil fu¨r Raumgeschwindigkeiten von
10000 (links) und 30000 1/h (rechts)
Abbildung 7.13: Optimierung der Reaktortemperatur und des H2:N2-Verha¨ltnisses zwischen
40 und 80 bar und Raumgeschwindigkeiten von 10.000 und 30.000 1/h. Be-
rechnung fu¨r 2 g Ba-Ru/MgO
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7.2 Membrantrenneinheit
Um zu kla¨ren, ob eine Membran fu¨r die selektive Abtrennung von NH3 aus dem Kreislaufgas
ist, wurde eine Studie am Institut fu¨r Verfahrenstechnik der RWTH Aachen in Auftrag gege-
ben. Die positiven Ergebnisse aus [125] konnten besta¨tigt werden: Nafion® ist ein geeignetes
Membranmaterial fu¨r die selektive Ammoniakabtrennung. Mit einer Nafion 111-Membran
wurden H2/NH3-Trennfaktoren zwischen 80 und 550 erreicht. Dies ist auf Grund der a¨hnlich
kleinen Moleku¨lgro¨ßen erstaunlich und wird auf die wesentlich ho¨here Lo¨slichkeit von Ammo-
niak in der Polymermatrix zuru¨ckgefu¨hrt. Die Permeabilita¨t fu¨r Ammoniak liegt zwischen
0,1 und 1 m3/m2 bar h. Die Permeabilita¨t von Stickstoff liegt mehr als eine Gro¨ßenordnung
unterhalb der des Ammoniaks.
Basierend auf den Messungen entwickelte das Institut fu¨r Verfahrenstechnik ein Modell, das
die Berechnung eines Membranmoduls in Aspen Plus® gestattet. Das Modell erlaubt die
Berechnung im Gleich- und Gegenstrom sowie mit und ohne Sweep-Strom.
Um die integrale Trennleistung der Membran zu charakterisieren, wurde die Kenngro¨ße
eines komponentenbezogenen Splitfaktors eingefu¨hrt. Dieser setzt den integral permeieren-
den Strom einer Komponente i ins Verha¨ltnis zum angebotenen Feedstrom der jeweiligen
Komponente. Ein Wert von eins besagt also, dass die Komponente vollsta¨ndig ins Permeat
u¨bergeht.
Der Einfluss der Temperatur und der Membranfla¨che wurde untersucht, um vor der Durch-
fu¨h-rung der Gesamt-sys-tem-si-mu-la-tion den Einfluss dieser Parameter auf die Trennlei-
stung zu kennen. In Abbildung 7.14 ist der mit dem Modell berechnete Splitfaktor u¨ber der
spezifischen Membranfla¨che3 aufgetragen. Die Berechnungen wurden bei einem konstanten
Feedstrom von 60 (n)l/h durchgefu¨hrt. Die Membranfla¨che wurde zwischen 0,0075 und 0,04 m2
variiert. Der Feeddruck betrug 50, der Permeatdruck 3 bar. Die Molanteile betrugen 64, 23,
13 % fu¨r die Komponenten Wasserstoff, Stickstoff und Ammoniak.
Wie die Berechnungen zeigen, kann mit einem einstufigen Membranprozess eine hohe Ab-
trennleistung bzgl. Ammoniak erreicht werden. Bei einer spezifischen Membranfla¨che von
0,65 m2/(m3/h) werden 90 % abgetrennt.
Mit steigender Membranfla¨che steigt jedoch nicht nur die Abtrennleistung bzgl. Ammoniak;
es permeiert zunehmend auch Wasserstoff. Dies stellt einen unerwu¨nschten Verlust dar. Bei
einer Membranfla¨che von 0,65 m2/(m3/h) permeieren knapp 35 % des zugefu¨hrten Wasserstoffs.
Reduziert man die Membranfla¨che, so nehmen die Splitfaktoren beider Komponenten ab.
Der Einfluss der Temperatur auf die Permeabilita¨t von Ammoniak wird erst unterhalb ei-
ner spezifischen Membranfla¨che von 0,4 m2/(m3/h) relevant. Eine Temperaturabha¨ngigkeit der
3Die Membranfla¨che wird auf den zugefu¨hrten Feedvolumenstrom und nicht auf den permeierenden Strom
der Schlu¨sselkomponente bezogen.
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Abbildung 7.14: Integraler Splitfaktor fu¨r Wasserstoff und Ammoniak einer Nafion 112
Membran bei 30, 60 und 90 °C; berechnet fu¨r Gleichstrom ohne Sweep-Gas.
Wasserstoffpermeabilita¨t konnte experimentell nicht nachgewiesen werden, daher ist auch
im Modell keine Abha¨ngigkeit beru¨cksichtigt.
Abgeleitet aus den dargestellten Ergebnissen kann gefolgert werden, dass bei der Auslegung
der Membran im Gesamtsystem die Membranfla¨che optimiert werden muss. Bei einer zu klei-
nen Membranfla¨che wird Ammoniak nicht ausreichend abgetrennt, so dass der umgewa¨lzte
Volumenstrom und somit die aufzuwendende Pumpleistung steigt. Ist die Membran zu groß
ausgelegt, ist der Wasserstoffverlust hoch, so dass der Energiebedarf der Wasserstoffbereit-
stellung steigt.
7.3 Gesamtsystem
7.3.1 Ammoniakbedarf
Der fu¨r die vollsta¨ndige Reduktion der Stickoxide erforderliche Ammoniakbedarf bestimmt
in erster Linie die Gro¨ße des Prozesses bzw. der Komponenten (Reaktoren, Wa¨rmetauscher
etc.). Die erforderliche Ammoniakmenge ist von der emittierten NOx-Menge abha¨ngig und
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Tabelle 7.1: Maximaler HWL bzw. Ammoniakbedarf unterschiedlicher Fahrzeugklassen, ent-
sprechend Motorkennfeld/Fahrzyklus.
Maximalwerte HWL NH3
(kg/h) (g/h)
sNfz (12 l Motor) 5 920,8
lNfz (3 l Motor) 2,5 455,4
Pkw (1,9 l Motor) 1,2 220,8
Fahrzyklus NEFZ (2,2 l Motor)
Minimum 1,5
Maximum 15
Durchschnitt 6
somit vom Fahrzeug bzw. Motor und dessen Betriebsweise (dem gefahrenen Fahrzyklus).
Daher ist die Angabe des Ammoniakbedarfs nur fu¨r ein bestimmtes Modell mit der Angabe
des entsprechenden Fahrzyklusses aussagekra¨ftig.
Fu¨r einen 2,2 l CR-DI-Motor ergibt sich fu¨r den NEFZ ein mittlerer Ammoniakbedarf von
6 g/h. Weitere Abscha¨tzungen, die den maximalen Reduktionsmittelbedarf bei 100 %igem
Umsatz bestimmen, ergeben die in Tabelle 7.1 angegebenen Ammoniakverbra¨uche fu¨r un-
terschiedliche Fahrzeugtypen.
7.3.2 Energiebedarf
Fu¨r die Beurteilung des Prozesses entscheidend ist aber nicht der Nettobedarf an Ammoni-
ak, der lediglich die Gro¨ße des Systems bestimmt, sondern der Energiebedarf. Auf Grund
der Problematik, dass fu¨r unterschiedliche Anwendungen unterschiedliche Ammoniakstro¨me
erforderlich sind, werden spezifische Gro¨ßen verwendet.
Ein weiteres Problem ist die Umrechnung der erforderlichen Energie fu¨r die Ammoniakbe-
reitstellung in den Mehrverbrauch. Dies ist dadurch bedingt, dass das Verha¨ltnis aus Kraft-
stoffverbrauch und Stickoxidemission nicht konstant ist, sondern u¨ber mehrere Gro¨ßenord-
nungen schwankt. Daher wird der Energiebedarf auf den zur Verfu¨gung stehenden Ammo-
niakmassenstrom bezogen und als spezifischer Energiebedarf zur Beurteilung des Prozesses
herangezogen. Mit Hilfe eines Motorkennfelds und des Diesel-Heizwertes von rd. 43000 kJ/kg
kann der spezifische Energiebedarf fu¨r unterschiedliche Anwendungen in Kraftstoff- oder
Mehrverbrauch umgerechnet werden.
Bei der energetischen Beurteilung mu¨ssen nicht nur die eigentliche Synthese, sondern auch
die vorgelagerten Prozesse wie die Wasserstoffbereitstellung beru¨cksichtigt werden.
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Abbildung 7.15: Blockschaltbild des Gesamtprozesses
Da der einzige Energietra¨ger im Fahrzeug Kraftstoff (Diesel) ist, werden alle im Prozess
anfallenden Energiearten (elektrisch, mechanisch, chemisch) mit den jeweiligen Wirkungs-
graden auf die erforderliche Kraftstoffmenge zuru¨ckgerechnet.
Die Wirkungsgrade fu¨r die einzelnen Energiewandlungsschritte werden als konstant ange-
nommen. Um die Vorgehensweise zu veranschaulichen, wird der Gesamtprozess in Blo¨cke
unterteilt, die vereinfacht in Abbildung 7.15 dargestellt sind.
Fu¨r die Umwandlung von chemischer Energie (Brennwert des Kraftstoffs) im Motor in kine-
tische Energie wird der differentielle Motorwirkungsgrad herangezogen. Bei der Bestimmung
des differentiellen Motorwirkungsgrades wird von einer Grundlast des Motors ausgegangen.
Die von einem Energieverbraucher wie der Lichtmaschine abgeforderte zusa¨tzliche Energie
wird auf den dadurch resultierenden zusa¨tzlichen Kraftstoffverbrauch bezogen. Bei moder-
nen, direkteinspritzenden Dieselmotoren kann dieser Wert mit 50 % angesetzt werden [160].
110 7. Simulation
Fu¨r den Generator, der mechanische in elektrische Energie umsetzt, wird ein mittlerer Wir-
kungsgrad von 50 % angesetzt [161]. Da die elektrische Energie vor dem Endverbraucher in
der Batterie zwischengespeichert wird, muss der Verlust zwischen Ein- und Ausspeichern
durch den Batteriewirkungsgrad erfasst werden (90 %). Durch diese Wirkungsgradkette er-
gibt sich ein Gesamtwirkungsgrad fu¨r die Umwandlung der chemischen Energie des Kraft-
stoffs in elektrische Energie von 22,5 %.
Fu¨r den erforderlichen Verdichter zur Kompression des Synthesegases wird ein Gesamtwir-
kungsgrad (mechanisch / thermodynamisch) von 50 % angesetzt. Um eine bessere Regel-
barkeit des Kompressors zu ermo¨glich, wird von einem elektrischen Antrieb ausgegangen,
dessen Wirkungsgrad in Analogie zum Generator ebenfalls mit 50 % angesetzt wird.
7.3.3 Grundkonfiguration Synthesekreislauf
Um den Energiebedarf des Gesamtprozesses bestimmen zu ko¨nnen, mu¨ssen die wesentlichen
Stufen des Prozesses festgelegt werden. Dies erfolgt in den na¨chsten Abschnitten.
Wasserstoffbereitstellung
Es kommen mehrere Verfahren, z.B. die Reformierung von Kraftstoff und deren Varianten,
fu¨r die Wasserstoffbereitstellung in Frage. Diese ko¨nnen jedoch nicht alle modelliert und
durchgerechnet werden.
Weil der Systemaufwand im Fahrzeug begrenzt ist und eine Abscha¨tzung des Energiebedarfs
nach oben vorgenommen werden soll, wird die Elektrolyse von Wasser fu¨r diesen Verfahrens-
schritt ausgewa¨hlt. Da der im Fahrzeug erzeugte elektrische Strom verwendet werden muss,
stellt dieses Verfahren auf Grund der Wandlungsverluste den energetisch ungu¨nstigsten Fall
dar.
Um den Energiebedarf der Wasserstoffbereitstellung durch Elektrolyse zu beru¨cksichtigen,
wird in Aspen Plus® ein Gibbs-Reaktor verwendet. In diesem Modell wird die Enthalpie fu¨r
die Bildung von Wasserstoff und Sauerstoff basierend auf den Standard-Bildungsenthalpien
der beteiligten Spezies berechnet. In Abha¨ngigkeit vom zugefu¨hrten Wasserstrom, der voll-
sta¨ndig in die gasfo¨rmigen Komponenten zerlegt wird, berechnet sich der erforderliche Net-
to-Energiebedarf der Elektrolyse. Der mittlere Wirkungsgrad der Elektrolysezelle, der das
Verha¨ltnis von chemischer Energie in Form des Wasserstoffheizwerts zur zugefu¨hrten elek-
trischen Leistung darstellt, wird gleich 50 % gesetzt [162].
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Stickstoffbereitstellung
Die Luftzerlegung nach dem Linde-Verfahren eignet sich auf Grund des hohen Systemauf-
wands nicht fu¨r die Stickstoffbereitstellung im Fahrzeug. Eine einfache Mo¨glichkeit, Stick-
stoff aus Luft zu erhalten, ist, den Luftsauerstoff mit Wasserstoff zu Wasser umzusetzen und
Letzteres durch Kondensation aus dem Gasstrom abzutrennen.
Die Umsetzung von Wasserstoff und Sauerstoff kann z.B. auf einem Pt-Katalysator, besser
noch auf einem Ru-Katalysator, erfolgen4. Ru-Katalysatoren bieten den Vorteil, dass sie eine
hohe Methanisierungsaktivita¨t aufweisen, so dass in der Luft enthaltenes CO2 (und CO) zu
Methan und Wasser umgesetzt wird. Die freigesetzte Wa¨rme la¨sst sich fu¨r die Vorwa¨rmung
des dem Synthesekreislauf zugefu¨hrten Gases nutzen.
Da alle sauerstoffhaltigen Komponenten Katalysatorgifte darstellen, muss das entstehende
Wasser mo¨glichst vollsta¨ndig entfernt werden. Die Kondensation sollte daher bei erho¨htem
Druck (nach der Kompression) und hohem Wasserpartialdruck, d.h. vor der Zu-fu¨h-rung der
Ru¨ck-fu¨hr-ung, stattfinden, damit die geringstmo¨gliche Wasserkonzentration erreicht werden
kann.
Unter idealen Bedingungen kann der Wasseranteil bei einem Druck von 50 bar und einer Kon-
densationstemperatur von 80 °C auf 1 Vol-% abgereichert werden. Bei 60 °C reduziert sich
dieser Wert auf 0,4 %. Die Kondensationstemperatur muss nach oben abgescha¨tzt werden,
da ein zusa¨tzlicher Ka¨lterkreislauf im Fahrzeug nicht installiert werden kann. Die Ru¨ckla¨ufe
des Ku¨hlwassers und der O¨lkreisla¨ufe des Fahrzeugs erreichen im Betrieb Temperaturen bis
zu 110 °C. Die Kondensationswa¨rme kann daher – wenn u¨berhaupt – nur im Zulauf ein-
gekoppelt werden. Die Zulauftemperatur erreicht im Sommer unter extremen Bedingungen
Temperaturen von bis zu 80 °C.
Ammoniakabtrennung
U¨blicherweise wird Ammoniak durch Kondensation aus dem Synthesegas entfernt. Der Ort
der Kondensation ist von der Systemauslegung, z.B. von der Reinheit des Frischgasstro-
mes, abha¨ngig. Mit fallendem Druck fa¨llt auch die Kondensationstemperatur, so dass in
moderneren Niederdruck-Anlagen ein Ka¨ltekreislauf erforderlich ist, mit dessen Hilfe der
Gasstrom auf ca. -20 °C abgeku¨hlt wird. Da der Synthesegasstrom vor dem Eintritt in den
Reaktor erneut auf die Synthesetemperatur erwa¨rmt werden muss, ist die Kondensation und
anschließende Erwa¨rmung energetisch ungu¨nstig.
Die Ammoniakabtrennung mittels Membranen stellt bezu¨glich des energetischen Aufwands
und insbesondere des Systemaufwands eine bessere Alternative dar. Wie experimentell besta¨-
4Ru-Katalysatoren haben eine hervorragende Tieftemperaturaktivita¨t und sind schon ab 150 bis 175 °C
aktiv [114, S. 135]. Ammoniaksynthesekatalysatoren besitzen i. allg. zumeist eine gute Methanisierungsak-
tivia¨t [109, S. 406]
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Abbildung 7.16: Fließbild des Gesamtprozesses in Aspen Plus®
tigt wurde, hat sich Perfluorsulfonsa¨ure (Nafion®) bezu¨glich Selektivita¨t und Permeabilita¨t
als ausgezeichneter Membranwerkstoff fu¨r diese Trennaufgabe erwiesen (Abschnitt 7.2).
Die Trennstufe zur Ammoniakabtrennung wird in der Simulation als Nafion-Membranmodul
ausgefu¨hrt. Das Modell zur Berechnung des Moduls wurde vom Institut fu¨r Verfahrenstech-
nik basierend auf experimentellen Werten erstellt. Aus den getroffenen Annahmen und der
Festlegung der Prozessschritte ergibt sich das in Abbildung 7.16 dargestellte Verfahrensbild,
das direkt aus der Simulation in Aspen Plus® entnommen wurde.
Neben der Ru¨ckfu¨hrung des Wasserstoff- / Stickstoff-Gemisches wird auch das am Konden-
sator (condens) kondensierte Wasser zuru¨ckgefu¨hrt, um den Wasserverbrauch und somit das
erforderliche Speichervolumen zu reduzieren.
7.3.4 Parameterstudie
Als Basis fu¨r die im na¨chsten Abschnitt vorgestellte Optimierung dient eine Parameterstudie.
Es wird zwischen Auslegungs- und Betriebsparametern unterschieden. Auslegungsparameter
beschreiben die Gro¨ße und Geometrie der Komponenten wie das Reaktorvolumen und die
Membranfla¨che und ko¨nnen nach der Auslegung – im Gegensatz zu Betriebsparametern –
nicht mehr vera¨ndert werden.
Ziel der Untersuchung einzelner Prozessvariablen ist, deren Einfluss auf den spezifischen
Energiebedarf zur NH3-Synthese zu verstehen und die Festlegung eines sinnvollen Wertebe-
reichs fu¨r die spa¨tere Optimierung zu ermo¨glichen.
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Des Weiteren soll gekla¨rt werden, ob sich bestimmte Parameter monoton auf den Energie-
bedarf auswirken, d.h. ob fu¨r einen Parameter kein absolutes Optimum existiert. Fu¨r diesen
Fall kann der Parameter auf einen festen Wert festgelegt werden, der technisch sinnvoll ist,
um dadurch die Anzahl der Betriebsparameter zu reduzieren.
Das in Abbildung 7.16 dargestellte Gesamtsystem la¨sst sich durch die Betriebsparameter
• Massenstrom Wasser (m˙H2O)
• Massenstrom Luft (m˙air)
• Druck der zweiten Kompressorstufe (Synthesedruck, pKompr,2.)
• Reaktortemperatur (TReaktor)
• Purge-Gas-Strom bzw. Purge-Anteil
• Kondensationstemperatur der Wasserabtrennung (TKondensator)
und den Auslegungsparameter Membranfla¨che (AMembran) beschreiben. Die Werte weiterer
Betriebsparameter ergeben sich aus technischen U¨berlegungen. So ist der Betriebsdruck der
Membran aus Dichtungsgru¨nden auf maximal 50 bar limitiert. Auf diesen Wert ist auch der
Enddruck der ersten Kompressorstufe festgelegt. Der Permeatdruck, der fu¨r einen hohen
Fluss mo¨glichst gering sein sollte, wird auf 3 bar festgesetzt, um einen ausreichenden Druck
fu¨r die Dosierung des Ammoniaks ins Abgas vorzuhalten.
Aus energetischer Sicht ist eine mo¨glichst hohe Eintrittstemperatur des Gasstroms in das
Membranmodul anzustreben, da das Gas vor dem Eintritt in die Membran geku¨hlt und
anschließend wieder erwa¨rmt werden muss. Die maximale Eintrittstemperatur des Gasstroms
wird durch den verwendeten Membran- und Dichtungswerkstoff vorgegeben.
Das Berechnungsmodell fu¨r die betrachtete Membran ist im Temperaturbereich zwischen 30
und 90 °C gu¨ltig, da die Versuche zur Anpassung der Modellparameter in diesem Bereich
durchgefu¨hrt wurden. Da der Einfluss der Membrantemperatur auf die integrale Trennlei-
stung gering ist, wird die Temperatur auf 80 °C festgesetzt.
7.3.4.1 Wassermassenstrom
Der Einfluss des Wasser-Massenstroms, der fu¨r die Wasserstofferzeugung durch Elektrolyse
erforderlich ist, ist in den folgenden Abbildungen dargestellt. Der spezifische Energiever-
brauch, der als wesentliche Bewertungsgro¨ße fu¨r den Prozess herangezogen wird, weist ein
Minimum von 555 kJ/g NH3 bei einem Wasser-Massenstrom von 100 g/h auf (Abbildung 7.17(a)).
Die Reaktortemperatur hat im untersuchten Bereich im Vergleich zum Wassermassenstrom
nur einen geringen Einfluss auf die Ho¨he des spezifischen Energieverbrauchs. Unterhalb
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(a) (b)
Abbildung 7.17: Einfluss des Wasser bzw. Wasserstoffmassenstroms auf den spezifischen
Energiebedarf des Gesamtsystems (a) und die produzierte Ammoniakmenge,
die u¨ber das Permeat abgezogen wird (b). Bedingungen: isothermer Reaktor
ohne Druckverlust; Reaktorvolumen 32,7ml; Synthesedruck 80 bar; Mem-
branfla¨che 0,1m2; Feeddruck 50 bar; Permeatdruck 3 bar; Luftstrom 71 g/h
eines Stroms von 110 g/h ist eine geringere Temperatur vorteilhaft. Oberhalb dieses Wertes
fu¨hrt eine erho¨hte Temperatur zu einer ho¨heren Effizienz. Das optimale Verha¨ltnis zwischen
dosiertem Wasser- und Luftmassenstrom liegt – abha¨ngig von der Temperatur – zwischen
1,4 und 1,7.
Durch die Vera¨nderung des Wassermassenstroms werden eine Reihe von internen Parame-
tern des Systems, z.B. das Verha¨ltnis von H2 zu N2 im Reaktor, der Volumenstrom bzw. die
Raumgeschwindigkeit vera¨ndert. Erho¨ht sich die Raumgeschwindigkeit, steigt der im Reak-
tor produzierte Ammoniakstrom; der Ammoniakpartialdruck fa¨llt. Letzerer ist jedoch fu¨r
die Abtrennleistung der Membran von wesentlicher Bedeutung, da die Partialdruckdifferenz
zwischen Feed und Permeat ausschlaggebend fu¨r den Permeatfluss ist. Fa¨llt der Ammoniak-
partialdruck, nimmt der Fluss durch die Membran und demzufolge auch die abtrennbare
Ammoniakmenge ab. Diese Zusammenha¨nge lassen sich an Hand der vorliegenden Simula-
tionsergebnisse verdeutlichen.
Aus den Untersuchungen des Reaktors ist bekannt, dass unter Normalbedingungen das op-
timale H2:N2-Verha¨ltnis bei rd. 1,65 liegt. Daraus kann man ableiten, dass bei einem zu
geringen Wasserstrom das Verha¨ltnis zu gering ist, um eine optimale Syntheseleistung zu
erreichen (Abbildung 7.18(a)). Die energetische Effizienz des Prozesses verschlechtert sich,
da in Folge des geringen Partialdrucks wenig Ammoniak abgetrennt wird.
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(a) (b)
Abbildung 7.18: Einfluss des Wasserstroms auf das im Reaktor vorliegende H2:N2-Verha¨ltnis
(a) sowie den Ammoniakmolanteil im Reaktoraustritt (b)
Wird der Wasserstrom erho¨ht, na¨hert sich das H2:N2-Verha¨ltnis dem Optimum, so dass mehr
Ammoniak gebildet wird. Aus Abbildung 7.18(b) ist ersichtlich, dass der Ammoniakanteil
bis zu einem Wasserstrom von 100 bis 120 g/h ansteigt.
Durch den ansteigenden Ammoniakpartialdruck kann in der Membran anteilig mehr Am-
moniak abgetrennt werden. Da im Wesentlichen nur der Energiebedarf zur Kompression
des produzierten H2:N2-Gemischs leicht ansteigt, fa¨llt insgesamt die spezifische Energie, da
mehr Ammoniak im Permeat zur Verfu¨gung steht.
Wird der Wasserstrom u¨ber 100 bis 120 g/h erho¨ht, nimmt das H2:N2-Verha¨ltnis zu, so dass
die Reaktionsgeschwindigkeit in Folge der zunehmenden Wasserstoffinhibierung abnimmt.
In Folge dessen fa¨llt der Ammoniakmolanteil im Reaktoraustritt. Die gleichzeitige Zunahme
der Raumgeschwindigkeit versta¨rkt diesen Trend zusa¨tzlich.
Insgesamt wird zwar mehr Ammoniak gebildet. Es kann jedoch auf Grund des abnehmen-
den Partialdrucks (Abbildung 7.18(b)) nicht mehr abgetrennt werden. Zusa¨tzlich wird ein
gro¨ßerer Gasstrom umgewa¨lzt, der neben dem steigenden Frischgasstrom dazu fu¨hrt, dass
der Energiebedarf fu¨r die Kompression weiter ansteigt. Insgesamt steigt dadurch der spezi-
fische Energiebedarf.
7.3.4.2 Synthesedruck
Durch Steigerung des Drucks wird im Wesentlichen die Lage des thermodynamischen Gleich-
gewichts gu¨nstig beeinflusst. Der Einfluss ist monoton, so dass kein Druckoptimum existiert,
wenn der Reaktor auf den produzierten Ammoniakstrom untersucht wird.
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(a) (b)
Abbildung 7.19: Einfluss des Wassermassenstroms auf die Trennleistung der Membran aus-
gedru¨ckt als Splitfaktor, der den permeierenden Molenstrom in Bezug zum
Feed-Molenstrom der entsprechenden Komponente setzt.
(a) (b)
Abbildung 7.20: Einfluss des Synthesedrucks auf den spezifischen Energiebedarf des Gesamt-
prozesses (a) und die Ammoniakmenge, die im Permeat zur Verfu¨gung steht
(b).
Im Gesamtsystem muss diese Aussage im Hinblick auf den spezifischen Energiebedarf u¨ber-
pru¨ft werden, da mit steigendem Druck die Kompressionsarbeit zunimmt. Es ist zu kla¨ren,
ob die Zunahme der Ammoniakproduktion den Anstieg der Kompressionsarbeit kompen-
siert.
Aus Abbildung 7.20(a) ist ersichtlich, dass der Druck nur einen geringen Einfluss auf den
spezifischen Energiebedarf des Gesamtsystems hat. Gleiches gilt fu¨r die Temperatur. Der
geringe Einfluss ist darauf zuru¨ckzufu¨hren, dass der Hauptanteil des Gesamtenergiebedarfs
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Abbildung 7.21: Einfluss der Membranfla¨che auf den spezifischen Energiebedarf des Gesamt-
prozesses (a) und die Ammoniakmenge, die im Permeat zur Verfu¨gung steht
(b).
fu¨r die Wasserelektrolyse beno¨tigt wird. Somit hat der Druck nur einen untergeordneten
Einfluss.
Der maximale Druck wurde in der Untersuchung auf 150 bar begrenzt, um die notwendige
Extrapolation des kinetischen Modells zu begrenzen. Mit steigendem Druck fa¨llt der spezi-
fische Energiebedarf leicht ab, was dadurch zu erkla¨ren ist, dass mit steigendem Druck die
produzierte bzw. im Permeat abgezogene Ammoniakmenge sta¨rker wa¨chst als die aufzuwen-
dende Kompressionsarbeit (Abbildung 7.20(b)).
7.3.4.3 Membranfla¨che
Wie schon in den vorigen Abschnitten ersichtlich wurde, hat die Auslegung der Membran
einen Einfluss auf den spezifischen Energiebedarf des Gesamtsystems. Um diesen Einfluss
genauer zu untersuchen, wurde die Membranfla¨che bei ansonsten konstanten Parametern
zwischen 0,01 und 0,3 m2 variiert. Daraus ergeben sich auf den Feedstrom der Membran
bezogene spezifische Membranfla¨chen von 6 · 10−3 bis 0,64 m2/(m3/h).
Der spezifische Gesamtenergiebedarf besitzt bezu¨glich der Membranfla¨che ein Minimum,
das im untersuchten Bereich knapp unterhalb 500 kJ/g NH3 liegt (Abbildung 7.21(a)). Das
Minimum des spezifischen Energiebedarfs fa¨llt mit dem Maximum des permeierenden Am-
moniakstroms zusammen, wie aus Abbildung 7.21(b) hervorgeht. Der Einfluss der Reaktor-
temperatur ist im untersuchten Bereich wesentlich geringer als der der Membranfla¨che.
Eine Verringerung der Membranfla¨che – ausgehend vom Optimum – wirkt sich wie folgt aus:
• Weniger Gas, insbesondere Ammoniak, permeiert durch die Membran;
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• dadurch steigt die Menge des umgewa¨lzten Gasstroms;
• die Raumgeschwindigkeit steigt;
• dadurch fa¨llt der Ammoniakpartialdruck,
• was zu einer weiteren Abnahme der Ammoniakpermeation fu¨hrt
und somit steigt der spezifische Energiebedarf.
Mit abnehmender Membranfla¨che (zunehmender Raumgeschwindigkeit) wird netto mehr
Ammoniak gebildet. Es kann jedoch auf Grund des geringen Partialdrucks nicht u¨ber die
Membran abgetrennt werden und ist daher nicht verfu¨gbar. Dies wird an Hand von Abbil-
dung 7.21(b) verdeutlicht, in der neben dem permeierenden Ammoniakstrom der nach dem
Reaktor bzw. im Feedstrom der Membran vorhandene Ammoniakstrom dargestellt ist.
Mit steigender Membranfla¨che verringert sich das H2:N2-Verha¨ltnis im Reaktor, da neben
Ammoniak auch mehr Wasserstoff permeiert. Im Vergleich dazu ist die permeierende Stick-
stoffmenge vernachla¨ssigbar klein. Auf Grund des Einflusses des H2:N2-Verha¨ltnisses nimmt
der Ammoniakpartialdruck trotz fallender Raumgeschwindigkeit im Reaktoraustritt ab. Da-
durch permeiert wiederum weniger Ammoniak und die spezifische Leistung nimmt zu.
7.3.4.4 Purge-Anteil
Der Purge(-Gas)-Anteil ist das Verha¨ltnis von abgeblasenem Gasstrom zum Retentatstrom.
Der Gehalt von Inertgasen im Synthesekreislauf beeinflusst die Kinetik und die Lage des
thermodynamischen Gleichgewichts. In industriellen Anlagen wird der Purge-Anteil daher
so eingestellt, dass ein bestimmter Gehalt der Inertgase Methan, Argon und Helium nicht
u¨berschritten wird.
Im Gegensatz zum industriellen Prozess, bei dem Wasserstoff durch Reformierung von Koh-
lenwasserstoffen gewonnen wird, stammt das Inertgas im untersuchten Gesamtsystem aus
dem Argon und CO2 der Umgebungsluft. Der Inertgehalt ist somit geringer als in industri-
ellen Anlagen. Des Weiteren ist der Partialdruckeinfluss auf den Ru-Katalysator geringer
als der auf industrielle Fe-Katalysatoren. Diese beiden Faktoren bedingen, dass der Einfluss
des Purge-Anteils auf die spezifische Leistung geringer als bei industriellen Anlagen ist.
Abbildung 7.22(a) zeigt, dass der spezifische Energiebedarf in Abha¨ngigkeit vom Purge-
Anteil ein Minimum von 550 kJ/g bei ca. 1 % aufweist. Wird der Purge-Anteil weiter redu-
ziert, steigt der umgewa¨lzte Gasstrom und somit auch die Raumgeschwindigkeit, so dass der
Ammoniakpartialdruck im Feed zur Membran fa¨llt. Die Kompressionsarbeit steigt sta¨rker
als die abgetrennte Ammoniakmenge, wodurch der spezifische Energiebedarf steigt.
Bei steigendem Purge-Anteil steigt zwar der Ammoniakpartialdruck nach dem Reaktor. Es
wird aber insgesamt weniger Ammoniak erzeugt, da die Raumgeschwindigkeit abnimmt, so
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Abbildung 7.22: Einfluss des Purge-Anteils auf den spezifischen Energiebedarf des Gesamt-
prozesses (a) und die Ammoniakmenge, die im Permeat zur Verfu¨gung steht
(b).
dass die permeierende Ammoniakmenge sta¨rker fa¨llt als die Kompressionsarbeit. Dies fu¨hrt
zu einer Zunahme des spezifischen Energiebedarfs.
7.3.5 Optimierung
Ziel der Optimierung ist die Bestimmung optimaler Betriebsbedingungen, um einen vorge-
gebenen Ammoniakstrom fu¨r die NOx-Minderung mit geringstmo¨glichem Energiebedarf zu
erzeugen. Die Reaktorgro¨ße wird dazu vorab festgelegt, da sie im Fahrzeug auch festliegt
und nicht an variierende NH3-Bedarfe angepasst werden kann. Als NH3-Massenstrom wur-
de ein Wert von 10 g/h angesetzt. Dieser Wert liegt 60 % oberhalb der durchschnittlich im
NEFZ-Zyklus notwendigen Menge fu¨r einen Mittelklasse-Pkw mit mittlerer Motorisierung.
Das Ergebnis fu¨r den erforderlichen Energiebedarf dient der energetischen Bewertung des
Gesamtprozesses.
Es wurden mehrere Fa¨lle mit unterschiedlichen Randbedingungen berechnet. Um einen Be-
zugspunkt fu¨r die Syntheseleistung und den spezifischen Energiebedarf zu haben, wurde fu¨r
Fall A Wasser vollsta¨ndig aus dem Feedgasstrom entfernt. Dazu wurde in der Simulation
eine ku¨nstliche Trennstufe eingefu¨gt, die die vollsta¨ndige Abtrennung von Wasser aus dem
Frischgas ermo¨glicht.
In den Fallbeispielen B-F wird die Abtrennung von Wasser durch Kondensation realisiert;
wie es auch im industriellen Prozess gemacht wird. Als zusa¨tzlicher Parameter ist die Kon-
densationstemperatur zwischen 30 und 80 °C variiert worden.
Als weitere Parameter fu¨r die Optimierung wurden
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• der Massenstrom Luft,
• der Massenstrom Wasser,
• die Reaktortemperatur,
• die Membranfla¨che und
• der Purge-Anteil
variiert. Der Synthesedruck wurde auf 80 bar festgelegt. Das Reaktorvolumen betrug 32,7
und 65,4 ml, um sinnvolle Raumgeschwindigkeiten zu ermo¨glichen. Die Ergebnisse sind in
Tabelle 7.2 dargestellt.
Tabelle 7.2: Ergebnisse der Optimierungsrechnung fu¨r das Gesamtsystem bei konstantem
Druck von 80 bar
Fall A B C D E F
Feste Parameter
VReaktor (ml) 32,7 32,7 32,7 65,4 32,7 65,4
TKondensator (°C) – 30 60 60 60 80
Optimierte Parameter
m˙H2O (g/h) 17,69 25,43 30,09 28,52 15,04 25,25
m˙air (g/h) 11,61 12,89 14,50 13,18 9,85 20,57
TReaktor (°C) 380 481 541 502 490 549
AMembran (m
2) 0,010 0,039 0,069 0,049 0,069 0,127
Purge-Anteil (–) 0,0055 0,0065 0,0051 0,0066 0,0050 0,0068
Ergebnisse
pspezifisch (kJ/g) 440 630 753 699 780 1,7 · 109
PKompr,1. (W) 17,08 22,81 26,56 24,92 14,45 25,92
PKompr,2. (W) 5,76 11,79 16,49 13,61 7,61 19,90
PElektrolyse (W) 91,83 127,72 149,47 141,03 77,68 133,81
m˙NH3,Permeat (g/h) 10 10 10 10 5 0
xNH3,R−i (–) 0,0668 0,0333 0,0098 0,0268 0,0023 0,0001
xNH3,R−o (–) 0,176 0,081 0,043 0,068 0,038 0,020
m˙NH3,R−o (g/h) 17,20 17,59 13,08 16,97 5,33 7,74
SV (1/h) 4330 9110 12571 5197 5779 7917
m˙H2O
m˙air
(–) 1,52 1,97 2,07 2,16 1,53 0,25
aMembran (m
2/(m3/h)) 0,078 0,034 0,172 0,150 0,381 1,228
xH2O,K−o (ppm) 0 1091 5115 5115 5115 12.119
xH2O,R−i (ppm) 0 400 4391 1838 2167 6754
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Erwartungsgema¨ß wird der geringste spezifische Energiebedarf von 440 kJ/g ohne den hem-
menden Einfluss von Wasser (Fall A) erreicht. Die optimale Reaktortemperatur ist in diesem
Fall auf Grund des reinen Feedgases mit 380 °C die niedrigste, die in allen Fa¨llen berechnet
wurde. Der Anteil der Elektrolyse am Gesamtenergiebedarf liegt unter Beru¨cksichtigung der
Wirkungsgrade bei 67 %. Die Raumgeschwindigkeit ist mit 4330 1/h niedrig.
Der Einfluss des Wasseranteils auf den spezifischen Energiebedarf ist in Fall B bis F zu
erkennen. Der spezifische Energiebedarf in Fall B steigt im Vergleich zu Fall A um 43 %
auf 630 kJ/g. Im Gegensatz zu Fall A wurde in diesem Fall Wasser durch Kondensation bei
40 bar und einer Temperatur von 30 °C abgetrennt. Das Frischgas entha¨lt nach der Konden-
sation noch 1100 ppm Wasser (xH2O,K−o). Durch die Mischung mit dem zuru¨ckgefu¨hrten Gas
verringert sich dieser Wert im Reaktoreintritt auf 400 ppm.
Der Ammoniak-Massenstrom im Reaktoraustritt liegt mit 17,6 g/h sogar geringfu¨gig ho¨her
als in Fall A. Der molare Anteil sinkt jedoch von 17,6 % (im Fall A) auf 8,1 % (xNH3,R−o).
Dass trotzdem der gleiche Ammoniakmassenstrom vorliegt, ist durch die ho¨here Raumge-
schwindigkeit in Fall B zu erkla¨ren.
Wird die Kondensationstemperatur auf 60 °C erho¨ht (Fall C), steigt der spezifische Ener-
giebedarf im Vergleich zum Referenzwert um 71 % auf 753 kJ/g. Dies ist vor allem auf den
Anstieg der Elektrolyseleistung (PElektrolyse) zuru¨ckzufu¨hren.
Der Ammoniakanteil am Austritt des Reaktors sinkt in diesem Fall auf 4,3 %. Der Parti-
aldruck ist entsprechend gering, so dass die erforderliche Membranfla¨che zur Abtrennung
des Ammoniaks auf 0,069 m2 steigt. Die Abnahme des Ammoniakanteils ist in erster Linie
auf den hohen Wassergehalt von 4400 ppm im Reaktoreintritt zuru¨ckzufu¨hren. Die Raum-
geschwindigkeit steigt auf 12500 1/h.
Ausgehend von Fall C fu¨hrt eine Verdopplung der Reaktorgro¨ße auf 65,4 ml (Fall D) nur
zu einer geringen Abnahme des spezifischen Energiebedarfs von 753 auf 700 kJ/g. Durch den
Anstieg des Ammoniakanteils auf 6,8 % ist die erforderliche Membranfla¨che geringer als in
Fall C.
Da die Membranfla¨che ebenso wie die Reaktorgro¨ße im Fahrzeug festgelegt ist, wurde im Fall
E der Einfluss des angeforderten NH3-Massenstroms auf die spezifische Energie untersucht.
Die Membranfla¨che wurde dabei auf den Wert aus Fall C festgesetzt. Der erforderliche NH3-
Permeatstrom wurde von 10 auf 5 g/h reduziert.
Durch die Reduzierung des NH3-Stroms steigt der spezifische Energiebedarf von 753 kJ/g im
Fall C, bei dem die gleiche Reaktor- und Membrangro¨ße vorliegt, auf 780 kJ/g. Der Vergleich
des Ammoniakmassenstroms im Austritt aus dem Reaktor mit dem Permeatstrom von 5 g/h
zeigt, dass im Fall E das produzierte Ammoniak zu 94 % u¨ber die Membran abgetrennt wird.
Der Anstieg des spezifischen Energiebedarfs ist in der relativ großen spezifischen Membran-
fla¨che zu sehen, die bewirkt, dass der Wasserstoffverlust im Vergleich zu Fall C ansteigt.
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Um eine weitere Anna¨herung an die tatsa¨chlich im Fahrzeug zu erwartenden Bedingungen
zu erreichen, wurde die Kondensationstemperatur fu¨r die Abtrennung des Wassers aus dem
Frischgas im Fall F auf 80 °C erho¨ht. Bei dieser Kondensationstemperatur sind noch 1,2 %
Wasser im Frischgas und 6800 ppm im Reaktoreintritt vorhanden. Dieser hohe Wasseranteil
fu¨hrt zu einem Einbruch des Ammoniakanteils im Reaktoraustritt auf 2 %.
Schon der Ammoniakmassenstrom nach dem Reaktor betra¨gt nur 7,7 g/h, liegt also unterhalb
des im Permeat geforderten Wertes von 10 g/h. Auf Grund des geringen Partialdrucks im
Feedgas der Membran von rd. 1 bar ist die Triebkraft zur Abtrennung von NH3 so gering,
dass kein NH3 permeiert. Die spezifische Energie ist entsprechend hoch. Eine Verbesserung
der Syntheseleistung und somit eine Erho¨hung des NH3-Partialdrucks vor der Membran ist
durch Einstellen eines ho¨heren Drucks mo¨glich. Diese Maßnahme wird jedoch den Effekt des
extrem hohen Wasseranteils von 6800 ppm im Druckbereich, der durch das Modell abgedeckt
ist, nicht vollsta¨ndig kompensieren ko¨nnen.
Auch die Vergro¨ßerung des Reaktorvolumens ist nur bedingt geeignet, den Einfluss des
Wassers abzumildern, da der Bauraum begrenzt ist (Abbildung 7.12). Der Wasseranteil von
6800 ppm, der bei einer Kondensationstemperatur von 80 °C im Gasstrom enthalten ist, ist
fu¨r den Betrieb der Ammoniaksynthese zu hoch, jedoch beim Betrieb in Fahrzeugen auf
Grund der dort herrschenden thermischen Verha¨ltnisse (z.B. Ku¨hlwasser-/ Motorraumtem-
peratur) zu erwarten.
Kapitel 8
Diskussion und Ausblick
Die Aufgabenstellung dieser Arbeit war die On-Board-Reduktionsmittelherstellung zur NOx-
Emissionsminderung bei Dieselfahrzeugen durch nachmotorische Maßnahmen. Die Auswahl
des Reduktionsmittels erfolgte durch den literaturbasierten Vergleich der mit unterschied-
lichen NOx-Minderungsverfahren erreichbaren NOx-Umsa¨tze. Das SCR-Verfahren mit Am-
moniak als Reduktionsmittel besitzt diesbezu¨glich das gro¨ßte Potenzial.
Fu¨r die NH3-Herstellung wurde das Haber-Bosch-Verfahren ausgewa¨hlt. Der Energiebedarf
des Prozesses, ausgedru¨ckt als Kraftstoffmehrverbrauch, sollte einen zuvor festgesetzten
Wert von 3 % nicht u¨berschreiten. Neben dieser Kenngro¨ße ist auch der verfahrenstech-
nische Aufwand des Prozesses, der den Platzbedarf und die Investitionskosten bestimmt,
ausschlaggebend. Das Verfahren konnte daher nicht direkt aus dem industriellen Maßstab
u¨bernommen werden, sondern musste wegen des begrenzten Platzangebots und der verfu¨gba-
ren Ressourcen an die fahrzeugspezifischen Rahmenbedingungen angepasst werden.
Industrielle Eisen-Katalysatoren besitzen nur eine geringe Toleranz gegenu¨ber Katalysa-
torgiften, insbesondere sauerstoffhaltigen Komponenten. Daher ist eine aufwa¨ndige Gasrei-
nigung erforderlich, die in industriellen Prozessen den Großteil des Systemaufwands dar-
stellt [1]. In diesem Bereich liegt das gro¨ßte Potenzial, den verfahrenstechnischen Aufwand
zu reduzieren, und dadurch den Einsatz in Fahrzeugen zu ermo¨glichen. Die Vereinfachung
des Prozesses zu Lasten der Gasreinheit erfordert jedoch die Verfu¨gbarkeit und den Einsatz
sauerstofftoleranter Katalysatoren. Der Einfluss von Katalysatorgift auf die Syntheseleistung
und den Energiebedarf des Gesamtprozesses ist wesentliches Kriterium fu¨r die Beurteilung
der Machbarkeit und stand daher im Mittelpunkt der experimentellen Untersuchungen. Als
weitere Vereinfachung wurde der Einsatz einer Membran fu¨r die Abtrennung von Ammoniak
aus dem Prozessgas untersucht. Eine am Institut fu¨r Verfahrenstechnik der RWTH-Aachen
durchgefu¨hrte Studie besta¨tigt die Ergebnisse aus [125] und die Eignung einer Nafion-Mem-
bran fu¨r diese Aufgabe.
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8.1 Diskussion
Da fu¨r den untersuchten Ba-Ru/MgO-Katalysator kein Modell fu¨r die Reaktionsgeschwin-
digkeit publiziert ist, das in der Na¨he des thermodynamischen Gleichgewichts gu¨ltig ist
und sich fu¨r die Simulation des Gesamtprozesses eignet, wurde ein kinetisches Modell er-
stellt (Gleichung 6.1, S. 76). Das Modell wurde im Druckbereich zwischen 25 und 95 bar
verifiziert (Abbildung 6.2, S. 86). Die U¨bereinstimmung mit den experimentell bestimmten
Werten liegt bei 98 %. Der verwendete Geschwindigkeitsansatz la¨sst sich erweitern, um auch
den Einfluss von Wasser auf die Reaktionsgeschwindigkeit zu beschreiben.
Durch die Simulation des Synthesereaktors mit dem erstellten Katalysatormodell und einem
publizierten Modell fu¨r einen industriellen Standard-Fe-Katalysator (KM1R, S. 94) [140,
143, 159] konnte gezeigt werden, dass der verwendete Ba-Ru/MgO-Katalysator aktiver als
herko¨mmliche Eisenkatalysatoren ist.
Die in [2] getroffenen Aussage, dass der Ba-Ru/MgO-Katalysator schon bei 50 bar die glei-
che Syntheseleistung wie industrielle Fe-Katalysatoren bei 100 bar aufweist, kann prinzipiell
besta¨tigt werden, es sollte jedoch ein differenzierteres Bild gezeichnet werden: Es existie-
ren in der Tat (Temperatur-) Bereiche in denen der Ba-Ru/MgO-Katalysator bei 50 bar
anna¨hernd die gleiche NH3-Ausbeute erreicht wie industrielle Fe-Katalysatoren bei 100 bar.
So liegt der berechnete NH3-Anteil auf Ba-Ru/MgO bei 410 °C und 50 bar bei rd. 11 %,
gegenu¨ber 12 % auf Fe (KM1R) bei gleicher Temperatur und 100 bar (Abbildung 7.6, S. 96).
Dies ist darauf zuru¨ckzufu¨hren, dass die beiden Katalysatoren die maximale NH3-Ausbeute
auf Grund der unterschiedlichen Kinetik bei unterschiedlichen Temperaturen erreichen. Das
Maximum des NH3-Anteils von 11,5 % (50 bar) wird auf Ba-Ru/MgO bei rd. 420 °C erreicht.
Der zum Vergleich herangezogene Fe-Katalysator (KM1R, S. 94) erreicht entsprechend der
Simulation den maximalen NH3-Anteil von rd. 14 % erst bei 450 °C (100 bar).
Der Vergleich des NH3-Anteils bei einer fixen Temperatur benachteiligt – je nach gewa¨hlter
Temperatur – den einen oder anderen Katalysator. Zusa¨tzlich ist die Druckabha¨ngigkeit
der Kinetik des Fe-Katalysators wesentlich sta¨rker als die des Ba-Ru/MgO-Katalysators,
so dass mit steigendem Druck die Reaktionsgeschwindigkeit auf Fe schneller steigt als auf
Ba-Ru/MgO. Dies fu¨hrt dazu, dass auf Ba-Ru/MgO bei einer Temperatur unterhalb von
370(380) °C und einem Druck von 100(150) bar der NH3-Anteil sogar unterhalb des fu¨r den
Fe-Katalysator bei gleichem Druck berechneten liegt.
Bei einem Vergleich des verwendeten Ba-Ru/MgO-Katalysators mit einem mit Ca¨sium pro-
motierten Ruthenium-Katalysator (Cs-Ru/MgO) [156] konnten nur marginale Unterschiede
festgestellt werden (Abbildung 7.7, S. 97).
Nach der Untersuchung des Katalysators bei Normalbedingungen wurde der Einfluss von
Wasser auf die katalytische Aktivita¨t des Ba-Ru/MgO-Katalysators untersucht. Ba-Ru/MgO
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zeigt ein a¨hnliches Verhalten wie herko¨mmliche Fe-Katalysatoren bezu¨glich des Einfluss von
Wasser auf die Aktivita¨t: Ab einem O-Gehalt (Sauerstoffa¨quivalent) von 10 ppm sind dra-
stische Umsatzeinbußen zu verzeichnen (Abbildung 7.8, S. 98); diese ko¨nnen auch durch
die ho¨here Grundaktivita¨t nicht vollsta¨ndig kompensiert werden. Die Reaktionsgeschwin-
digkeit ist im untersuchten Bereich umgekehrt proportional zum Wasserpartialdruck bzw.
zum Wasseranteil im Synthesegas.
Fu¨r die Modellierung des Wassereinflusses auf die katalytische Aktivita¨t wurde auf Grund
des beobachteten Verhaltens des Katalysators von einem reversiblen Prozess auf der Ober-
fla¨che des Katalysators ausgegangen, der die aktiven Zentren deaktiviert (S. 79). Das Modell
basiert auf der Annahme, dass Wasser die aktiven Zentren (Θred) in einer reversiblen Reakti-
on unter Freisetzung von Wasserstoff oxidiert (Θox) bzw. deaktiviert Θred+H2O ⇔ Θox+H2,
so dass die Anzahl der aktiven Zentren und somit auch die katalytische Aktivita¨t abnimmt.
Das zuvor erstellte Modell fu¨r industrielle Synthesebedingungen wurde mit diesem Ansatz er-
weitert. Im Bereich von Wasseranteilen zwischen 50 und 2000 ppm liegt die U¨bereinstimmung
zwischen Messung und Simulation bei 96 %. Basierend auf diesem erweiterten kinetischen
Modell wurde der vorgeschlagene, vereinfachte Gesamtprozess simuliert und analysiert.
Die in [163] beschriebenen Beobachtungen zum Verhalten eines mit Barium promotierten
und auf Aktivkohle getra¨gerten Ru-Katalysators unter dem Einfluss von Wasserdampf ent-
sprechen den in eigenen Versuchen gemachten bezu¨glich
• der Abha¨ngigkeit von Wasserpartialdruck und Temperatur,
• der Reversibilita¨t der Aktivita¨tsabnahme und
• der Mo¨glichkeit, die Aktivita¨tsabnahme durch Temperaturerho¨hung zuru¨ckzudra¨ngen.
Die in dieser Arbeit aufgestellte Hypothese, dass die aktiven Zentren durch Wasser reversibel
oxidiert und somit deaktiviert werden, wird in [163] mit einem anderen Ansatz erkla¨rt.
Demnach liegt der Promotor Barium nicht in Form von Ba sondern als BaO und Ba(OH)2
vor. Das molare Verha¨ltnis dieser beiden Spezies sei in Folge der reversiblen Reaktion BaO+
H2O ⇔ Ba(OH)2 sowohl vom H2O-Partialdruck als auch von der Temperatur abha¨ngig. Da
BaO in Folge der niedrigeren Elektronegativita¨t die aktivere Form des Promotors sei, erfolge
eine Aktivita¨tsabnahme, je mehr das Gleichgewicht auf die Seite von Ba(OH)2 verschoben
wird. Dementsprechend ko¨nne bei hohen Temperaturen auf Grund des thermodynamischen
Gleichgewichts, das auf der Seite von BaO la¨ge, keine Deaktivierung stattfinden.
Auch wenn sich die Katalysatoren bezu¨glich des Tra¨germaterials unterscheiden, ist nicht
auszuschließen, dass die in [163] beschriebenen Vorga¨nge auch fu¨r Ba-Ru/MgO zutreffen.
Die Oxidation von Ruthenium gema¨ß Ru + 2H2O ⇔ RuO2 + 2H2 entspra¨che zwar dem in
Gleichung 6.7 zugrunde gelegten Mechanismus, wird in [163] aber auf Grund der Lage des
thermodynamischen Gleichgewichts im relevanten Temperaturbereich ausgeschlossen.
126 8. Diskussion und Ausblick
Welcher Mechanismus die Aktivita¨tsabnahme durch Wasser tatsa¨chlich bewirkt und in wel-
cher Form Barium vorliegt (Ba, BaO, Ba(OH)2) konnte nicht abschließend gekla¨rt werden.
Dies wa¨re z.B. durch eine Analyse des Katalysators unter Synthesebedingungen (In-Situ)
mo¨glich, die jedoch im Rahmen dieser Arbeit nicht mo¨glich war.
Auf Grund der guten U¨bereinstimmung zwischen dem erstellten erweiterten Modell und den
experimentellen Werten wurde das vorgeschlagene Modell fu¨r die weiteren Untersuchungen
beibehalten. Die Ergebnisse der Simulation zeigen, dass die Vergiftung durch Erho¨hen der
Reaktionstemperatur teilweise kompensiert werden kann. Dies ist jedoch nur in einem be-
grenzten Bereich mo¨glich, da der erreichbare Ammoniakanteil mit steigender Temperatur
durch das thermodynamische Gleichgewicht begrenzt wird. Mit steigendem Wasseranteil
im Synthesegas ist das Temperaturoptimum bezu¨glich des maximalen Ammoniakanteils zu
ho¨heren Werten verschoben und liegt z.T. oberhalb von 500 °C.
Da die Erho¨hung der Temperatur zum Ausgleich der Umsatzeinbuße durch Sauerstoffver-
giftung nur bis zum Erreichen der Gleichgewichtskonzentration sinnvoll ist, bleibt zur Kom-
pensation der Vergiftung noch die Erho¨hung des Synthesedrucks, um die Lage des thermo-
dynamischen Gleichgewichts zu ho¨heren NH3-Anteilen zu verschieben. Die Druckerho¨hung
ist durch wirtschaftliche Faktoren begrenzt. Die Anforderung an die Druckfestigkeit der An-
lagenkomponenten steigt und ein sta¨rkerer Kompressor (evtl. mit zusa¨tzlichen Stufen) ist
erforderlich. Des Weiteren steigt der Energiebedarf in Folge der gro¨ßeren Kompressionsar-
beit.
Da das kinetische Modell nur bis 95 bar verifiziert wurde und die betriebswirtschaftlichen
Aspekte nicht betrachtet werden konnten, wurde die Druckerho¨hung u¨ber 95 bar nicht unter-
sucht. Aus dem Verlauf des thermodynamischen Gleichgewichts la¨sst sich jedoch abscha¨tzen,
dass in Anwesenheit hoher Wasseranteile (>100 ppm) fu¨r einen angestrebten Ammoniakan-
teil von 15 % bei einer Temperatur von 550 °C ein Druck von ca. 200 bar erforderlich ist.
Auch die Vergro¨ßerung des Reaktors zur Kompensation der Vergiftung ist nur bedingt geeig-
net, da die Reaktorgro¨ße im untersuchten Bereich linear mit dem Sauerstoffanteil ansteigt.
Bei einer Ammoniakproduktion von 1,8 g/h ist bei einem Wasseranteil von 1000 ppm das
87fache Reaktorvolumen und somit auch die 87fache Katalysatormasse (174 anstatt 2 g)
im Vergleich zum wasserfreien Betrieb erforderlich (S. 103). Bei einem Wasseranteil von
6000 ppm mu¨sste das Reaktorvolumen um den Faktor 510 vergro¨ßert werden, was einer
Katalysatormasse von rd. 1 kg entspra¨che.
Die Berechnung des spezifischen Energiebedarfs fu¨r die Ammoniaksynthese erfolgte durch
die Simulation des vorgeschlagenen Gesamtprozesses (Abbildung 7.15, S. 109). Der Ammo-
niakstrom wurde zu 10 g/h festgesetzt. Dieser Wert wurde ausgewa¨hlt, da er zwischen dem
durchschnittlichen Bedarf (6 g/h) und dem maximalen Spitzenbedarf (rd. 15 g/h) eines Mit-
telklasse-Pkw (mit Euro III-Kalibrierung) fu¨r das Erreichen der Emissionsgrenzwerte von
EURO V im NEFZ liegt.
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Die Simulation zeigt, dass unter optimalen Betriebsbedingungen, d.h. ohne die Anwesenheit
von Wasser, durch Optimierung der Prozessparameter ein minimaler spezifischer Energie-
bedarf von 440 kJ/g NH3 erreichbar ist. Dieser Bedarf liegt eine Gro¨ßenordnung u¨ber dem
industrieller Prozesse (30 kJ/g NH3). Dies ist hauptsa¨chlich auf den hohen Energiebedarf der
Wasserstoffbereitstellung durch Elektrolyse zuru¨ckzufu¨hren, welche im Vergleich zur Refor-
mierung energetisch ungu¨nstiger ist.
Wird der berechnete Energiebedarf auf den Kraftstoffverbrauch bezogen ergibt sich ein
anderes Bild: Ein Energiebedarf von 440 kJ/g NH3 bedeutet einen Verbrauch von rd. 12 ml
Diesel pro Gramm erzeugten Ammoniaks. Fu¨r den als Referenz verwendeten Mittelklasse-
Pkw (2,2 l CR-DI) entspricht dies einem durchschnittlichen Mehrverbrauch im NEFZ von
weniger als 3 %. Der berechnete Energiebedarf genu¨gt also den gestellten Anforderungen in
Fahrzeugen.
Tatsa¨chlich herrschen in Fahrzeugen jedoch nicht-ideale Verha¨ltnisse: Der Großteil des im
Synthesegas enthaltenen Wassers wird durch Kondensation abgetrennt1. Die Kondensati-
onstemperatur wurde im Worst Case zu 80 °C abgescha¨tzt. Dieser hohe Wert ist darauf
zuru¨ckzufu¨hren, dass aus Platz- und Kostengru¨nden kein zusa¨tzlicher Ka¨ltekreislauf instal-
liert werden kann. Bei diesen Bedingungen entha¨lt das Frischgas noch 1,2 % Wasser. Dieser
Anteil verringert sich im Reaktoreintritt durch die Verdu¨nnung mit zuru¨ckgefu¨hrtem Kreis-
laufgas auf 6750 ppm.
Folglich wird Ammoniak nur noch unzureichend synthetisiert. Anstatt der geforderten 10 g/h
im Permeat verlassen den Reaktor nur noch 7,7 g/h. Der NH3-Partialdruck im Eintritt in die
Membrantrennstufe ist mit 1,6 bar jedoch so gering, dass kein Ammoniak u¨ber die Membran
abgetrennt werden kann. Eine Abgasentstickung ist bei diesen Bedingungen demnach nicht
mo¨glich.
8.2 Ausblick
Wie die Untersuchungen zeigen, ist der Weg, die Haber-Bosch-Synthese durch Vereinfachung
der Gaserzeugung fu¨r die Anwendung in Fahrzeugen anzupassen, auf Grund der unzureichen-
den Toleranz des verwendeten Katalysators gegenu¨ber sauerstoffhaltigen Katalysatorgiften
technisch nicht zielfu¨hrend.
Fu¨r diesen Einsatz ist die Entwicklung aktiverer, sauerstofftoleranter Katalysatoren erfor-
derlich. Auf Basis des verwendeten Ba-Ru/MgO-Katalysators ist der Einsatz des Verfahrens
fu¨r die On-Board-Synthese nicht mo¨glich.
1Die absorptive Abtrennung eines Großteils des restlichen Wassers ist zwar technisch mo¨glich, die Um-
setzung im Fahrzeug ist auf Grund des verfahrenstechnischen Aufwands allerdings unwahrscheinlich.
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Neben der Weiterentwicklung der Katalysatoren ist die Bereitstellung von Wasserstoff im
Fahrzeug ein weiterer Prozessschritt, der noch eingehender untersucht werden muss. So ist
zu u¨berpru¨fen, ob die in dieser Arbeit zugrunde gelegte Elektrolyse von Wasser im Fahrzeug
unter den gegebenen Randbedingungen durchfu¨hrbar ist.
Daru¨ber hinaus ist zu kla¨ren, ob Wasserstoff im Fahrzeug auch aus Kraftstoff gewonnen
werden kann. Das Mitfu¨hren von gasfo¨rmigem Wasserstoff ist zwar denkbar, stellt jedoch
einen wesentlichen Vorteil des Verfahrens in Frage, der darin besteht, ohne zusa¨tzlichen
Betriebsstoff auszukommen. Denn anstelle des zusa¨tzlichen Wasserstoffspeichers ko¨nnte ein
Reduktionsmittel wie z.B. Harnstoff-Wasser-Lo¨sung direkt mitgefu¨hrt werden.
Im Gegensatz zu industriellen Anlagen ist der Prozess im Fahrzeug großen Bedarfsschwan-
kungen unterworfen, so dass ein entsprechend großer Aufwand fu¨r die dynamische Regelung
des Prozesses erforderlich ist. Es wird von einer erforderlichen Modulation des Ammoniak-
massenstroms von 20 ausgegangen, d.h. der Massenstrom muss zwischen 5 % und 100 % des
maximalen Bedarfs variiert werden ko¨nnen.
Ob die erforderliche Dynamik darstellbar ist, muss in weiteren Untersuchungen gekla¨rt wer-
den. Es ist aber zu bezweifeln, dass die gleiche Dynamik, die der Motor aufweist, auch bei
diesem Prozess nachgebildet werden kann.
Andererseits besitzen die verwendeten SCR-Katalysatoren eine hohe NH3-Speicherfa¨hig-
keit. Diese ist z.T. so groß, dass die adsorbierte NH3-Menge fu¨r einen gesamten Fahrzyklus
ausreichend ist. Durch diese Pufferwirkung ko¨nnen Bedarfsspitzen abgedeckt werden. Die
Auslegung eines Ammoniakspeichers muss durch die dynamische Simulation des gesamten
Systems (Haber-Bosch-Synthese und SCR) unter Beru¨cksichtigung des instationa¨ren Ver-
haltens des SCR-Katalysators erfolgen.
Ein weiterer Gesichtspunkt in Bezug auf den dynamischen Betrieb des Prozesses ist der
spezifische Energiebedarf, der sich mit dem Betriebspunkt a¨ndert. Es konnte gezeigt werden,
dass kleine NH3-Bedarfsa¨nderungen große Auswirkungen auf den Energiebedarf haben. Auch
vor diesem Hintergrund sollte die Verwendung eines NH3-Speichers u¨berpru¨ft werden.
Da die SCR mit Harnstoff-Wasser-Lo¨sung im Nutzfahrzeugbereich serienreif ist und in 2004
im europa¨ischen Markt eingefu¨hrt wurde, konkurriert die On-Board-Reduktionsmittelerzeu-
gung mit einem am Markt bekannten bzw. etablierten Verfahren. Es ist auch aus diesem
Grund unwahrscheinlich, dass versucht werden wird, mit der Haber-Bosch-Synthese ein wei-
teres Verfahren in den Markt einzufu¨hren.
Letztendlich werden nicht nur technische Kriterien, wie die Weiterentwicklung der Brenn-
verfahren und die Ho¨he der zuku¨nftigen Grenzwerte, sondern auch die Diskussion in der
O¨ffentlichkeit daru¨ber entscheiden, welche Verfahren in Zukunft zur nachmotorischen Ab-
gasreinigung bzw. NOx-Minderung eingesetzt werden.
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Tabelle A.1: NOx-Emissionen nach Sektoren in Deutschland berechnet als NO2 in kt/a
(Stand: 1999) [5]
NOx-Emission (kt/a)
Jahr 1990 1991 1992 1993 1994 1995 1996 1997 1998
Insgesamt 2709 2501 2311 2198 2042 1989 1919 1846 1780
Industrie- 31 24 19 15 14 15 13 13 13
prozesse
U¨briger 265 244 229 233 230 219 207 214 220
Verkehr
Straßen- 1279 1226 1186 1140 1063 1029 961 909 856
verkehr
Haushalte 106 104 96 103 98 98 112 106 103
Klein- 67 61 51 48 42 43 48 39 38
verbraucher
Industrie- 385 320 279 258 250 244 234 237 221
feuerungen
Kraft- und 576 523 451 400 345 342 344 329 330
Fernheizwerke
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Tabelle A.2: Mit NSC erreichte NOx-Umsa¨tze in Fahrzyklen aus Publikationen bis 2004. Auf
Grund der unterschiedlichen Klasseneinteilung in Europa und den Vereinigten
Staaten ist die zusa¨tzliche Kategorie Light-Duty (Vehicle) aufgefu¨hrt.
Zyklus Mehrverbrauch NOx-Umsatz Quelle
(gealtert)
[%] [%]
Pkw
FTP-75 – 80 [94]
US06 – 80 [94]
FTP 11 90 (80) [101]
US06 11 89 (66) [101]
SC03 3,7 96 (84) [101]
Light-Duty
FTP-75 – 72 [94]
FTP-75 7 84 [94]
FTP-72 11,6 89 [94]
Nfz
FTP-75 – 95 [94]
SET – 94 [94]
FTP 8,2 92,3 [82]
SET 4,5 94,5 [82]
Tabelle A.3: Zusammenstellung spezifischer Energiebedarfe industrieller Gesamtprozesse zur
Ammoniaksynthese [121]
Prozess Energieverbrauch
GJ/t NH3
Exxon 29,00
Selexol 29,00
Haldor Topsøe A/S 29,18
Krupp-Uhde 27,92 – 30,14
AMV (ICI) 28,50
Braun 28,05
Minimum 27,92
Durchschnitt 29,35
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Tabelle A.4: Experimentell bestimmte Reaktionsordnungen fu¨r die Ammoniaksynthese mit
dem Ansatz r = k · pαN2p
β
H2
pγNH3
Katalysator α β γ Druck Quelle
Ru-Pulver 1 -1 0 – [150]
Ru-Pulver 0,8 -1,3 0 50 bar [156, S. 61]
Cs-Ru/MgO 0,8 -0,9 0 20 bar [156, S. 136]
Cs-Ru/Al2O3 0,9 -0,6 0 20 bar [156, S. 136]
Ru-Y-Zeolith 1 0 -0,9 20 bar [156, S. 162]
CsNO3-Ru/MgO 0,8 -0,9 0 20 bar [164, S. 95]
Ru/MgO 1 -0,5 -0,3 20 bar [164, S. 109]
Cs-NO3-Ru/Al2O3 0,9 -0,6 0 20 bar [164, S. 112]
Ba-Ru/MgO 0,8 -0,6 -0,6 20 bar [2]
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Tabelle A.5: Versuchsbedingungen der Kinetik-Vorversuche (Central Composite Design mit
6 Center-Points)
Standard- Versuch Druck Temperatur Volumen- H2:N2
Reihen- strom
folge (bar) (°C) (ml/min) (–)
6 1 62,5 388 1750 1
26 2 50 425 1500 1,67
7 3 37,5 463 1750 1
25 4 50 425 1500 1,67
18 5 75 425 1500 1,67
14 6 62,5 388 1750 2,33
1 7 37,5 388 1250 1
21 8 50 425 1000 1,67
3 9 37,5 463 1250 1
19 10 50 350 1500 1,67
11 11 37,5 463 1250 2,33
29 12 50 425 1500 1,67
28 13 50 425 1500 1,67
16 14 62,5 463 1750 2,33
13 15 37,5 388 1750 2,33
23 16 50 425 1500 0,33
22 17 50 425 2000 1,67
24 18 50 425 1500 3
10 19 62,5 388 1250 2,33
5 20 37,5 388 1750 1
9 21 37,5 388 1250 2,33
27 22 50 425 1500 1,67
12 23 62,5 463 1250 2,33
17 24 25 425 1500 1,67
4 25 62,5 463 1250 1
30 26 50 425 1500 1,67
15 27 37,5 463 1750 2,33
8 28 62,5 463 1750 1
2 29 62,5 388 1250 1
20 30 50 500 1500 1,67
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Tabelle A.6: Ergebnisse der Kinetikversuchsreihe unter Normalbedingungen (ohne Sauer-
stoff), 2 g Ba-Ru/MgO
run SV TvKat TRohr Tmittel H2 : N2 Druck xNH3 TnKat
(1/h) (°C) (°C) (°C) (–) (bar) (%) (°C)
1 30000 366 385 383 3 60 5,0 381
2 10000 366 375 372 2 40 8,1 369
3 10000 366 375 372 4 40 5,8 369
4 50000 351 375 375 4 40 2,4 374
5 50000 348 375 375 2 40 3,2 375
6 50000 344 375 375 1 40 4 8 375
10 10000 391 400 397 4 40 8,0 394
11 50000 372 400 400 4 40 3,6 400
12 50000 368 400 400 2 40 4,7 400
13 30000 366 385 383 3 60 4,7 381
14 10000 375 385 382 3 60 8,8 379
18 30000 405 425 422 4 40 6,4 419
19 50000 394 425 424 4 40 5,7 423
20 50000 392 425 424 3 40 5,6 423
21 50000 389 425 424 2 40 6,2 422
22 50000 366 400 400 2 80 6,0 400
24 50000 368 400 400 3 80 5,1 400
25 50000 370 400 400 4 80 4,5 400
26 30000 379 400 398 4 80 5,9 396
27 10000 389 400 397 4 80 11,6 394
28 10000 389 400 396 3 80 12,8 392
29 30000 366 385 383 3 60 4,9 381
30 10000 341 350 348 4 60 3,8 345
31 50000 327 350 350 4 80 1,6 350
32 10000 340 350 348 4 80 4,5 345
33 50000 326 350 350 3 80 1,8 350
34 10000 340 350 348 3 80 5,1 345
35 50000 325 350 350 2 80 2,1 351
36 10000 339 350 348 2 80 6,1 345
37 10000 341 350 347 2 40 5,2 344
38 50000 327 350 350 2 40 1,9 350
39 50000 327 350 350 3 40 1,6 350
40 30000 334 350 349 3 40 2,2 347
41 10000 341 350 348 3 40 4,2 345
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Tabelle A.6: Fortsetzung
run SV TvKat TRohr Tmittel H2 : N2 Druck xNH3 TnKat
(1/h) (°C) (°C) (°C) (–) (bar) (%) (°C)
42 50000 329 350 350 4 40 1,4 349
43 10000 341 350 348 4 40 3,5 345
44 30000 365 385 383 3 60 5,0 380
45 30000 364 385 383 3 80 5,4 381
46 50000 349 375 375 4 80 2,8 375
47 10000 366 375 372 4 80 8,2 369
48 50000 346 375 375 2 80 3,9 375
49 30000 354 375 373 2 80 5,3 371
50 10000 364 375 372 2 80 10,4 368
51 30000 366 385 383 3 60 4,8 381
52 30000 401 425 421 3 60 8,7 418
53 30000 399 425 421 3 80 9,9 417
55 50000 383 425 424 2 80 8,8 422
56 50000 389 425 425 4 80 6,7 424
57 30000 401 425 422 4 80 8,7 418
59 10000 390 400 397 4 80 10,4 393
61 10000 341 350 347 4 80 4,2 345
62 10000 341 350 347 3 80 4,9 345
63 10000 340 350 347 2 80 6,0 344
64 30000 344 362 360 3 80 3,2 359
65 30000 321 337 336 3 80 1,8 334
66 30000 387 412 409 3 80 8,2 406
66 30000 386 412 409 3 95 8,8 406
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Tabelle A.7: Ergebnisse der Regression, bei denen eine Standardabweichung fu¨r die Konstanten berechnet werden konnte
Kinetische Konstanten Standardabweichung Korrelation (%)
Regression c1,k1 c2,k1 c1,K?3 c2,K?3 c1,k1 c2,k1 c1,K?3 c2,K?3 xNH3 TnKat
A 9,072 -2,039 12,963 19,443 0,206 1,780 0,423 3,570 93,46 93,57
B 9,546 -4,711 14,678 14,846 0,235 1,849 0,481 3,718 98,83 99,09
C 10,517 -6,113 16,620 12,032 0,207 2,755 0,424 5,506 98,96 99,09
D 10,469 -6,078 16,524 12,115 0,218 5,331 0,448 10,669 98,96 99,09
E 11,218 -4,854 18,022 14,553 0,198 3,626 0,408 7,256 98,96 99,09
F 8,396 -10,622 12,375 3,021 0,248 1,213 0,508 2,441 98,83 99,09
G 8,382 -11,372 12,167 3,059 5,307 11,936 10,877 23,800 100,00 95,55
Minimum 8,382 -11,372 12,167 3,021 0,198 1,213 0,408 2,441 93 94
Maximum 11,218 -2,039 18,022 19,443 5,307 11,936 10,877 23,800 100 99
Mittelwert 9,657 -6,541 14,764 11,295 0,946 4,070 1,938 8,137 98 98
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Tabelle A.8: Versuchsmatrix und Messergebnisse der Vergiftungsversuche
run SV TvKat TRohr Tmittel H2:N2 Druck xNH3 TnKat
(1/h) (°C) (°C) (°C) (-) (bar) (%) (°C)
1 10.000 425 440 432 3 40 2,9 438
2 10.000 444 460 452 3 40 3,8 459
3 10.000 401 411 404 3 40 3,3 406
4 10.000 435 445 438 3 40 5,4 440
5 10.000 420 429 423 3 40 4,4 425
6 10.000 450 459 452 3 40 6,4 454
7 10.000 465 474 467 3 40 6,2 468
8 30.000 410 425 417 3 40 2,6 423
9 30.000 419 435 426 3 40 3,2 433
10 30.000 432 450 440 3 40 4,0 447
11 30.000 442 460 449 3 40 4,5 456
12 30.000 452 470 459 3 40 4,9 465
13 30.000 462 480 468 3 40 5,1 474
14 30.000 472 490 478 3 40 5,0 483
15 10.000 391 400 393 3 40 3,1 395
16 10.000 391 400 393 3 40 3,0 395
17 10.000 405 415 408 3 40 4,1 410
18 10.000 420 430 423 3 40 5,3 425
19 10.000 420 430 423 3 40 5,4 425
20 10.000 435 445 437 3 40 6,3 439
21 10.000 450 460 452 3 40 6,6 454
22 10.000 401 410 403 3 40 2,9 405
23 10.000 435 445 437 3 40 5,4 440
24 10.000 450 460 452 3 40 6,0 454
25 10.000 401 410 403 3 40 3,4 406
26 10.000 411 420 413 3 40 4,1 416
27 10.000 430 440 433 3 40 5,5 435
28 10.000 450 460 452 3 40 6,2 454
29 30.000 444 460 451 3 40 3,7 458
30 30.000 405 420 412 1,7 60 3,1 419
31 30.000 424 440 432 3 60 3,7 440
32 30.000 442 460 450 3 60 5,1 458
33 30.000 406 420 412 3 60 2,4 419
34 30.000 423 440 431 1,7 60 4,3 439
35 30.000 404 420 412 1,7 80 3,8 421
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Tabelle A.8: Fortsetzung
run SV TvKat TRohr Tmittel H2:N2 Druck xNH3 TnKat
(1/h) (°C) (°C) (°C) (-) (bar) (%) (°C)
36 30.000 422 440 431 1,7 80 5,4 440
37 30.000 440 460 450 1,7 80 7,0 460
38 30.000 406 420 412 3 80 2,4 419
39 30.000 424 440 432 3 80 3,9 440
40 30.000 442 460 451 3 80 5,6 460
41 50.000 410 430 421 3 80 2,0 432
42 50.000 408 430 421 1,7 80 2,9 434
43 10.000 420 430 422 2 80 7,9 425
44 10.000 420 430 422 2 80 8,0 425
45 10.000 439 450 442 2 80 10,3 444
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Anhang B
Berechnungen
B.1 Gleichgewicht der Ammoniaksynthese
Die Gleichgewichtskonstante der Ammoniaksynthese gema¨ß Gleichung 3.10
K2p =
k1
k2
=
p2NH3
p3H2pN2
(B.1)
la¨ßt sich durch die Beziehung
log Kp = −2,691122 log T − 5,519265 · 10−5T
+ 1,848863 · 10−7T 2 + 2001,6
T
+ 2,6899 (B.2)
aus [165] beschreiben.
Mit dieser Beziehung berechnete Gleichgewichtszusammensetzungen sind in Abb. B.1 (a) fu¨r
unterschiedliche Dru¨cke dargestellt. Bezu¨glich des Gleichgewichtsanteils sind niedrige Tem-
peraturen fu¨r einen hohen Ammoniakanteil vorteilhaft. Jedoch ist die Bildungsgeschwindig-
keit bei niedrigen Temperaturen fu¨r industrielle Anwendungen zu gering. Die schlechtere
Gleichgewichtslage bei ho¨herer Temperatur wird im Betrieb durch einen ho¨heren Druck
kompensiert.
Teil (b) von Abbildung B.1 zeigt den Einfluss des Feedverha¨ltnisses von H2:N2 auf die Lage
der NH3-Gleichgewichtskonzentration. Mit steigendem Feedverha¨ltnis erho¨ht sich die Gleich-
gewichtskonzentration. U¨bersteigt das Feedverha¨ltnis den sto¨chiometrischen Wert, fa¨llt die
Gleichgewichtskonzentration wieder ab.
Anstatt der Partialdru¨cke sollten bei ho¨heren Dru¨cken Aktivita¨ten in Gleichung B.1 ver-
wendet werden, um die Abweichungen vom idealen Gasgesetz zu beru¨cksichtigen.
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(a) (b)
Abbildung B.1: Molanteil Ammoniak im thermodynamischen Gleichgewicht, Parameter:
Druck (a), Feedverha¨ltnis (b) (Berechnet mit Gleichung B.2 aus [165])
B.2 Fugazita¨tskoeffizienten
Es bestehen zwei Mo¨glichkeiten fu¨r die Berechnung der Fugazita¨tskoeffizienten ϕi der Kom-
ponenten i. Zum einen kann Aspen+, basierend auf Zustandsgleichungen, die Fugazita¨ts-
koeffizienten berechnen. Der andere Weg besteht in der Berechnung innerhalb der Fortran-
Subroutine, in der auch die Reaktionsgeschwindigkeit berechnet wird. Dabei werden die
in [143,148] verwendeten Beziehungen, benutzt ([p] = atm, [T ] = K):
ϕNH3 = 0,1438996 + 0,2028538 · 10−2T
− 0,4487672 · 10−3p− 0,1142945 · 10−5T 2
+ 0,2761216 · 10−6p2 (B.3)
ϕH2 = exp(exp(−3,8402T 0,125 + 0,541)p
− exp(−0,1263T 0,5 − 15,98)p2
+ 300 · (exp(−0,011901T − 5,941)) · (exp(−p/300)− 1)) (B.4)
ϕN2 = 0,93431737 + 0,3101804 · 10−3T
+ 0,295896 · 10−3p− 0,2707279 · 10−6T 2
+ 0,4775207 · 10−6p2 (B.5)
B.3 Reaktorauslegung – Modellannahmen
Um die Modellierung des Reaktors und die Auswertung der Experimente zu vereinfachen,
werden mehrere Annahmen getroffen. Ob die Annahmen gu¨ltig sind, wird mit Kriterien
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gepru¨ft, die der Fachliteratur entnommen sind. Die Vorgehensweise orientiert sich stark an
der in [156,164] vorgestellten. Es werden folgende Annahmen getroffen:
• in der Katalysatorschu¨ttung herrscht Propfenstro¨mung vor, d.h. die axiale Dispersion
ist vernachla¨ssigbar,
• der Reaktor wird als isotherm betrachtet, d.h. es mu¨ssen keine Temperaturgradienten
in axialer und vor allem radialer Richtung beru¨cksichtigt werden,
• es herrschen keine radialen Konzentrationsgradienten und
• es sind keine Gradienten (Temperatur und Konzentration) zwischen Gas- und Flu¨ssig-
phase vorhanden.
B.3.1 Axiale Dispersion
Die U¨berpru¨fung, ob axiale Dispersion vorliegt, erfolgt mittels des Kriteriums nach [166,
S. 1363]
LS
dP
>
8n
PeP
ln
(
1
1−X
)
(B.6)
mit der Schu¨ttho¨he LS, dem Partikeldurchmesser dP , der partikelbezogenen Pecletzahl PeP ,
sowie der Reaktionsordnung n und dem Umsatz X.
Bei Gasstro¨mungen in Festbettreaktoren und Partikel-Re-Zahlen gro¨ßer 1 liegt die Partikel-
Pe-Zahl im Bereich 0, 5 < PeP < 2. Dabei stellt PeP = 2 den Grenzwert fu¨r hohe ReP
dar [167, S. 341/342]. Fu¨r eine sichere Abscha¨tzung der minimalen Schu¨ttho¨he LS wird
PeP = 0, 5 gesetzt.
Fu¨r die Zielkomponente Stickstoff ist die Reaktionsordnung1 fu¨r die Hin-Reaktion nach
Temkin gleich eins (n = 1). Fu¨r einen nach oben abgescha¨tzten Ammoniakanteil von 10 mol-
% im Produkt erha¨lt man einen N2-Umsatz von X = 20 % (unter der Annahme konstanten
Reaktionsvolumens). Mit diesen Abscha¨tzungen la¨sst sich dass Kriterium u¨berpru¨fen und
man erha¨lt
LS
dP
∣∣∣∣
N2
> 4 (B.7)
fu¨r die Abscha¨tzung bzgl. N2. Fu¨r H2 muss lediglich die Reaktionsordnung auf 1,5 erho¨ht
werden, so dass sich fu¨r das Verha¨ltnis
1fu¨r Eisenkatalysatoren
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LS
dP
∣∣∣∣
H2
> 6 (B.8)
ergibt. Mit dP = 315 µm (Katalysatorko¨rnung 150 – 315µm) ergibt sich fu¨r die minima-
le Schu¨ttho¨he ein Wert von ca. 2 mm. In [156] wird bei a¨hnlichen Bedingungen eine zur
Erfu¨llung des Kriteriums ausreichende Schu¨ttho¨he von nur 0,7 mm berechnet, was vermut-
lich darauf zuru¨ckzufu¨hren ist, dass fu¨r PeP der obere Grenzwert von PeP = 2 eingesetzt
wurde.
B.3.2 Randga¨ngigkeit
Um die Neigung zur Kurzschlussstro¨mung am Rand der Schu¨ttung, die auch als Randga¨n-
gigkeit (channeling) bezeichnet wird, zu vermeiden, muss ein bestimmtes Mindestverha¨ltnis
von Reaktor- zu Partikeldurchmesser vorliegen [166]:
dR
dP
> 10 (B.9)
Bei einem nach oben abgescha¨tzten Partikeldurchmesser von dP = 0, 315 mm und einem
Reaktordurchmesser von dR = 4 mm ist das Kriterium eingehalten.
B.3.3 Temperaturgradienten in der Schu¨ttung
Ob axiale Temperaturgradienten beru¨cksichtigt werden mu¨ssen, wird an Hand von Messun-
gen u¨berpru¨ft. Durch die Temperaturmessung am Anfang und Ende der Schu¨ttung kann eine
Mitteltemperatur gebildet werden, die fu¨r die Auswertung verwendet wird. Ist die Tempe-
raturdifferenz fu¨r die Mittelwertbildung (bzw. Annahme von Isothermie) zu groß, wird ein
Modell fu¨r die radiale Wa¨rmeu¨bertragung verwendet (Abschnitt 6.3).
Zur U¨berpru¨fung, ob der radiale Temperaturgradient in der Schu¨ttung vernachla¨ssigt werden
kann, wird das Kriterium nach Mears verwendet [168]:
|∆HR|
(
−r′′′
)
(dR/2)2
Λr · TW < 0,2
R · TW
Ea
(B.10)
Die Reaktionsenthalphie betra¨gt 52 kJ/mol (bei 400 °C), die Reaktionsgeschwindigkeit −r′′′ =
20 mol/m3s [164]. Die radiale Wa¨rmeleitfa¨higkeit wird zu Λr = 1 W/mK abgescha¨tzt. Die Akti-
vierungsenergie wird mit 88 kJ/mol angesetzt. Bei einer Wandtemperatur von TW = 673 K ist
das Kriterium erfu¨llt. Der kritische Reaktordurchmesser, bei dem das Kriterium noch erfu¨llt
wird, liegt im vorliegenden Fall bei 5,6 mm.
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B.3.4 Gradienten zwischen Fluid und Schu¨ttung
Fu¨r die U¨berpru¨fung des Temperaturgradienten zwischen Fluid und Katalysatorpellet wird
das Kriterium
|∆HR|
(
−r′′′
)
dP
α · TF < 0,3
R · TF
Ea
(B.11)
herangezogen [168]. Mit dem in [164, S. 25] angegebenen Wa¨rmeu¨bergangskoeffizienten zwi-
schen Fluid und Katalysatorpellet αP von 20 W/m2 K wird dieses Kriterium nicht erfu¨llt
(2,4 · 10−2 6< 1,9 · 10−2). Jedoch erscheint der angegebene Wa¨rmeu¨bergangskoeffizient sehr
gering, so dass er nach [158, S. Gj1] neu berechnet wurde.
Die Nusselt-Zahl setzt sich aus einem laminaren und einem turbulenten Beitrag zusammen:
NuP = fa
√
Nu2lam + Nu
2
turb (B.12)
Die Nusselt-Zahlen fu¨r den laminaren und turbulenten Stro¨mungsbereich werden durch die
Nu-Gesetze
Nulam = 0,664
3
√
Re0
√
Pr (B.13)
Nuturb =
0,037Re0,80 Pr
1 + 2,443Re−0,10 (Pr
2/3 − 1) (B.14)
berechnet. Der Formfaktor fa fu¨r ein Haufwerk gleich großer Kugeln wird durch die Porosita¨t
() bestimmt:
fa = 1 + 1,5 (1− ) (B.15)
Unter der Annahme, dass die Schu¨ttung (bzw. der Katalysator) aus gleich großen Kugeln
mit dem Durchmesser 300µm besteht, ergibt sich eine Nusselt-Zahl von sechs. Die zur
Berechnung erforderlichen Stoffdaten wurden bei 50 bar und einer Temperatur von 400 °C
bestimmt. Der Volumenstrom, der u¨ber die Reynolds-Zahl auch die Nusselt-Zahl beein-
flusst, wurde zu 500 ml/min gesetzt. Mit einer Partikel-Nu-Zahl von sechs ergibt sich nun ein
Wa¨rmeu¨bergangskoeffizient zwischen Fluid und Katalysator von 2440 W/m2 K.
Wird das Kriterium mit diesem Wert erneut u¨berpru¨ft, so ist es sicher erfu¨llt und ein Tem-
peraturunterschied zwischen Katalysator und Fluid kann sicher ausgeschlossen werden.
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Die Temperatur- und Konzentrationsgradienten innerhalb des Katalysatorpellets sind ver-
nach-la¨ssig-bar, gleiches gilt fu¨r den Stofftransport aus der Gasphase zum Pellet (Filmdif-
fusion). Fu¨r die Herleitung dieser Aussagen wird auf [164, S. 24/25] verwiesen.
B.3.5 Sto¨chiometrische Koeffizienten aus Gleichung 3.2
Die in Gleichung 3.7/3.2 dargestellten sto¨chiometrischen Koeffizienten werden fu¨r die Be-
rechnung des Kraftstoffverbrauchs fu¨r die NO-Erzeugung beno¨tigt. Fu¨r νO2 ist der fu¨r eine
sto¨chiometrische Verbrennung erforderliche Wert (νO2,sto¨ch) explizit angegeben.
Da bei der Berechnung des Energiebedarfs nicht nur mit Sauerstoffu¨berschuss gerechnet
wird sondern gleichzeitig auch mit einem von der natu¨rlichen Zusammensetzung der Luft
abweichendem O2/N2-Verha¨ltnis, sind die anderen Koeffizienten von der zugegebenen Sau-
erstoffmenge (νO2) und der Zusammensetzung des Feedgases (xO2,F eed) abha¨ngig.
Unter Beru¨cksichtigung der Luftzahl
λ =
νO2
νO2,sto¨ch
(B.16)
la¨sst sich νO2 substituieren.
Da sich der im Abgas erreichte NO-Anteil weder aus den anderen Gro¨ßen ergibt, noch
bekannt ist, wird er als weitere Variable eingefu¨hrt (xNO). Somit la¨sst sich der Einfluss des
erreichten NO-Anteils auf den spezifischen Energiebedarf untersuchen.
νN2,α = 22λ ·
1− xO2,F eed
xO2,F eed
(B.17)
νO2,sto¨ch = 22 (B.18)
νCO2 = 15 (B.19)
νH2O = 14 (B.20)
νN2,ω = 22λ ·
1− xO2,F eed − xNO2
xO2,F eed
− 7
2
· xNO (B.21)
νNO = xNO
(
7 +
22λ
xO2,F eed
)
(B.22)
νO2,omega = 22λ ·
(
1− xNO
2 · xO2,F eed
)
− 22− 7
2
· xNO (B.23)
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